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1.1 EL HIDRÓGENO EN EL SISTEMA ENERGÉTICO 
El actual sistema energético depende fuertemente del petróleo, del cual se obtienen los 
combustibles empleados en el sector del transporte así como una gran variedad de productos 
producidos por la industria petroquímica como son los plásticos, disolventes, etc. El creciente 
consumo de combustibles fósiles está originando serios problemas medioambientales y de 
seguridad energética a escala global. Sin lugar a dudas, el cambio climático asociado al 
calentamiento global producido por las emisiones de gases de efecto invernadero, en especial 
CO2, es el problema medioambiental de mayor envergadura al que se enfrenta nuestra sociedad 
[1]. 
Ante esta situación tan preocupante, en los últimos años se está promoviendo la búsqueda de 
métodos alternativos para la producción de la energía de manera sostenible y descentralizada. 
Para ello, hoy en día, la inversión de capital en modernizar los procesos por medio de su 
intensificación, aumento de la seguridad, eficiencia y calidad es ya una realidad tanto en la 
industria química, como en el sector del transporte. Las fuentes renovables de energía tales 
como la solar fotovoltaica y térmica, la eólica, la geotérmica, la hidráulica, la biomasa, y la 
mareomotriz deben ganar protagonismo en el sistema energético, lo que requiere de decididas 
medidas políticas y de la cooperación internacional. 
En este contexto, la tecnología de las pilas de combustible y el procesado de combustibles fósiles 
y renovables puede jugar un papel crucial en la futura generación de energía sostenible y 
distribuida para aplicaciones móviles, portátiles y estacionarias. En concreto, el empleo del 
hidrógeno en las pilas de combustible proporciona ventajas significativas en términos de 
eficiencia e impacto medioambiental, disminuyendo la emisión de contaminantes a la 
atmósfera, ya que a diferencia de los motores de combustión interna convencionales, la 
eficiencia de las pilas de combustible está menos limitada termodinámicamente [2]. Poco a poco 
la eficiencia y la densidad de potencia de pilas de combustible están incrementando, mientras 
que su coste decrece, lo que las convierte en una tecnología cada vez más atractiva.  
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Sin embargo, considerando la actual falta de infraestructura para la distribución de hidrógeno, 
el desarrollo de las pilas de combustible está ligado a superar importantes desafíos como el 
almacenamiento del combustible así como la seguridad de su gestión integral. Una alternativa 
es su producción in situ a partir del procesado de combustibles logísticamente más viables [3]. 
Los combustibles convencionales (gasolina, diésel, gas natural, etc.) presentan una 
considerablemente mayor densidad de energía por unidad de volumen, lo que hace que la 
producción de hidrógeno in situ sea una opción interesante [4]. Esta estrategia permite la 
utilización de la infraestructura de combustible actual lo que reduce enormemente los costes, 
posibilitando una eventual transición desde la economía actual basada en los combustibles 
fósiles a la conocida como “economía del hidrógeno” [5]. 
En este contexto, la investigación y el desarrollo de sistemas de reformado a bordo o in situ para 
las pilas de combustible ha adquirido gran importancia. Se trata de una opción muy interesante 
para aplicaciones que cuentan con limitaciones de espacio, especialmente para unidades de 
energía auxiliar o APU (Auxiliary Power Units, en inglés), y para sistemas compactos en 
aplicaciones estacionarias como la producción combinada de calor y electricidad. 
 
1.2 TECNOLOGÍAS PARA EL PROCESADO DE COMBUSTIBLES  
El procesado del metano, hidrocarburos, alcoholes u otros compuestos apropiados para obtener 
un producto gaseoso rico en hidrógeno se suele denominar de forma genérica como reformado. 
No obstante, en primera instancia, el producto obtenido es una mezcla rica en H2 y CO 
denominada gas de síntesis. Por lo general, la primera etapa del proceso consiste en la 
transformación termo-química del combustible en un reformador o reactor de reformado. Las 
vías de conversión más comúnmente empleadas son el reformado con vapor de agua, la 
oxidación parcial y el reformado autotérmico [6]. La oxidación parcial y el reformado 
autotérmico, a diferencia del reformado con vapor de agua, no requieren de una fuente de calor 
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externa, pero requieren de una unidad externa de producción de oxígeno costosa y compleja. Si 
se emplea aire como fuente de oxígeno, el hidrógeno producido esta diluido en nitrógeno, lo 
cual disminuye la eficiencia de la pila de combustible. Generalmente, el reformado con vapor de 
agua es el proceso elegido para la producción de hidrógeno [6,7]. La reacción de reformado con 
vapor de agua se describe mediante la siguiente fórmula general: 
       +  (  −  )     ↔       +    −   +
 
 
     (1) 
La reacción es endotérmica (206,15 kJ en el caso del metano) y por lo tanto requiere de un 
suministro de calefacción. Además del hidrógeno y el monóxido de carbono, el reformado 
normalmente contiene cantidades significativas de vapor de agua no convertido, algo de 
combustible sin convertir y dióxido de carbono, este último formado mediante la reacción de 
desplazamiento del gas de agua o WGS (del inglés, Water-Gas Shift): 
   +      ↔      +            ∆    
  =  −41,16          (2) 
Dependiendo de la ruta de conversión escogida, el reformado contiene cantidades variables de 
hidrógeno, monóxido de carbono, dióxido de carbono, agua, eventualmente nitrógeno (si se usa 
aire o aire enriquecido con oxígeno en la oxidación parcial o reformado autotérmico), además 
del combustible no convertido y otros posibles productos intermedios como pueden ser el 
acetaldehído o el etileno en el caso del etanol, formados mediante otras reacciones 
competitivas como la deshidrogenación o la deshidratación. La relación H2/CO del reformado 
depende de la composición de la alimentación, en especial la relación de vapor de agua a 
carbono (S/C), así como de las condiciones de reacción y de las características del catalizador. 
La elección del combustible a reformar depende de varios factores; su disponibilidad en el 
ámbito de aplicación, la infraestructura existente, y/o el coste de la producción y su impacto 
medioambiental. El metanol, etanol, y el gas natural son fuentes de hidrógeno para las pilas de 
combustible que ya se han considerado. Los destilados del petróleo, o de la pirolisis de biomasa, 
el carbón, biomasa sólida e incluso el biogás proveniente de vertederos y plantas de tratamiento 
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de aguas residuales también pueden ser procesados para la producción de hidrógeno. Para 
aplicaciones estacionarias, el gas natural es el combustible generalmente más conveniente dada 
su buena disponibilidad. Sin embargo, para aplicaciones portátiles, los combustibles líquidos 
tales como gasolina, metanol o etanol son mejores candidatos debido a su mayor densidad 
energética y facilidad de almacenamiento. 
Las etapas posteriores al reformador están enfocadas a la modificación de su composición ya 
sea para ajustar la relación H2/CO o reducir el contenido de CO, CO2, N2, etc. Para aplicaciones 
en pilas de combustible en las que se requiere H2 de alta pureza, la presencia de CO es 
especialmente problemática. La concentración de este gas se reduce en varias etapas, que 
consisten generalmente en uno o dos reactores de WGS y un reactor de oxidación preferencial 
de CO (CO-PrOx, del inglés, CO Preferential Oxidation) o de metanación selectiva (CO-SMET, del 
inglés, CO Selective Methanation). Aunque con el reactor de CO-PrOx aumenta la complejidad 
del sistema (se requiere una unidad de aporte de oxígeno), es más selectivo que CO-SMET y la 
reacción transcurre a una temperatura más baja [8]. También se pude llevar a cabo la separación 
del CO mediante la utilización de membranas [9]. 
La corriente gaseosa purificada se alimenta a una pila de combustible con el fin de generar 
electricidad. El gas de salida del ánodo de la pila aún contiene del orden de un 5% de H2, por lo 
que su combustión se puede integrar en el sistema para sustentar la reacción de reformado 
fuertemente endotérmica. El calor de combustión de la corriente de salida de la pila, también 
se podría utilizar para vaporizar el combustible líquido que se va a reformar en el caso de los 
alcoholes y ciertos hidrocarburos. Simultáneamente, el agua condensada proveniente del 
cátodo de la pila se puede reutilizar como alimentación del sistema. 
Existen diferentes tipos de pilas de combustible, que generalmente se pueden clasificar en dos 
grandes grupos, las de alta y las de baja temperatura. Las de alta temperatura, como las de 
electrolito de óxido sólido, SOFC o las de carbonato-alcalino fundido, MCFC, son de gran interés 
en aplicaciones de generación de electricidad estacionaria. Las de baja temperatura, en concreto 
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las de membrana polimérica de intercambio de protones, PEMFC (del inglés, Proton Exchange 
Membrane Fuel Cell), se han propuesto como sustituto de los motores de combustión 
convencionales para el transporte y también en sistemas híbridos junto con baterías [10]. 
Ya que existe una notable variedad de combustibles de interés, y como a su vez existe una amplia 
variedad de tipos de pilas de combustible con diferentes requisitos respecto al tipo y pureza del 
combustible, se están desarrollando nuevos conceptos de procesado de combustibles, 
dependiendo de no solamente del combustible primario y del tipo de pila, sino también del 
campo de aplicación y de las condiciones de operación [11]. 
 
1.3 MICRORREACTORES 
Los procesos catalíticos son clave para la transformación de muy diversas materias primas y 
productos químicos de base en productos útiles de manera eficiente y económica. Para poder 
aprovechar los beneficios que supone el empleo de catalizadores, el reactor químico debe estar 
diseñado y operar de manera óptima. En el caso de los reactores catalíticos, las limitaciones al 
transporte de materia y energía juegan un papel fundamental, al igual que la distribución de 
tiempos de residencia [12]. Los reactores catalíticos de lecho fijo son los reactores químicos más 
comunes, pero tienen ciertas desventajas como la elevada caída de presión, problemas de 
distribución de flujo, así como la presencia de limitaciones al transporte de materia y energía en 
el lecho que pueden dar lugar a puntos calientes o fríos [13]. 
Para paliar algunos de estos problemas se ha propuesto el uso de catalizadores estructurados, 
donde el catalizador forma una película delgada que recubre las paredes de los canales o poros 
de una estructura, lo que permite un mayor caudal de fluido con una caída de presión muy 
inferior a la que se produce en los reactores de lecho fijo. Los catalizadores estructurados se 
pueden presentar de muy diversas formas: monolitos metálicos o cerámicos con celdas (canales) 
de formas variadas, telas, fieltros, mallas, espumas, etc. 
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Más aún, los sistemas de reacción química microestructurados, llamados microrreactores, 
ofrecen ciertas ventajas dada su pequeña dimensión. Estos dispositivos se caracterizan debido 
a que típicamente presentan alguna dimensión característica por debajo de 1 mm [14]. Son 
dispositivos multifuncionales ya que combinan reacción química, intercambio de calor eficiente 
y separación de fases.  
En la Figura 1 se ilustran a modo de ejemplo dos reactores de microcanales: el primero (Figura 
1A) es un microrreactor de cordierita [15] con microcanales de 1 mm de lado; el segundo (Figura 
1B) es metálico y presenta microcanales de 0,7 mm de lado en un arreglo de flujo cruzado de 
manera que se pueden integrar térmicamente dos reacciones, una endotérmica como por 
ejemplo el reformado de un combustible y otra exotérmica, como una combustión [16]. La 
matriz sólida actúa como soporte estructural y elemento transmisor de calor entre ambas 
reacciones. En ambos casos las imágenes se acompañan de modelos físicos CFD simplificados. 
             
                                                    
Figura 1. (A) Fotografía de un monolito de cordierita y su modelo geométrico 
en CFD. (B) Fotografía de un microrreactor de acero 100 x 100 microcanales y 
representación de un modelo simplificado. 
A 
B 
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Una de las principales propiedades de los microrreactores es su elevada relación 
superficie/volumen, que puede alcanzar entre 10.000 y 50.000 m2/m3, dos órdenes de magnitud 
mayor que la de un equipo convencional. Como resultado se reduce el volumen de todo el 
sistema 10 veces o más, comparado con los equipos convencionales. A modo de ejemplo, 
Delsman et al. [17] en un estudio en el que comparan un reactor de lecho fijo convencional y un 
microrreactor para el procesado de metanol para una aplicación portátil, concluyen que los 
microrreactores superan a los diseños de equipos convencionales en aplicaciones a pequeña 
escala, dando lugar a pesos y volúmenes del reactor menores. 
Debido a las características geométricas de los microrreactores, estos operan en condiciones de 
flujo laminar. Una vez que se desarrolla el flujo, los números adimensionales de Nusselt (   ) y 
Sherwood ( ℎ) son prácticamente constantes. Teniendo en cuenta que     y  ℎ representan la 
relación entre el coeficiente de transporte por convección y por conducción ( ) o difusión (  ) 
para el caso de calor y masa, respectivamente, se encuentra que estos coeficientes de 
transporte, ℎ y  , son inversamente proporcionales a la dimensión característica ( ): 
   = ℎ ∙   ⁄   →   ℎ ∝  1  ⁄   (3) 
 ℎ =   ∙      →     ∝  1  ⁄⁄  (4) 
De esta manera, con dimensiones características menores que 1 mm es posible alcanzar 
coeficientes de transmisión de calor de hasta 10-25 kW/(m2·K), que son un orden de magnitud 
superior al alcanzado en equipos convencionales. El grupo de Velocys [18,19] ha demostrado 
que se pueden obtener velocidades de transferencia de calor muy altas, de hasta 65 W/m3, muy 
por encima de los valores de un equipo convencional, mediante el desarrollo de la tecnología 
del reformado de metano en microrreactores. 
Esto unido a la baja capacidad térmica del microrreactor debido a su masa reducida hace posible 
trabajar de forma prácticamente isoterma aún con reacciones fuertemente exotérmicas y 
endotérmicas. Un buen control de la temperatura, sin puntos calientes ni problemas de 
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extinción de la reacción, permite alcanzar selectividades y rendimientos más elevados a los 
productos de interés, y a su vez se maximiza la vida y actividad del catalizador. 
Asimismo, la integración térmica es más fácil de implementar en los microrreactores, 
aumentando la eficiencia energética con respecto a equipos y procesos convencionales [20]. La 
transferencia de calor es muy rápida a través de las paredes (generalmente metálicas) que 
separan las cámaras donde las reacciones se llevan a cabo. En la mayoría de los casos el 
catalizador se deposita sobre las paredes internas de microconductos o microcanales con 
sección cuadrada, rectangular o semiesférica. Por lo tanto, el calor es fácilmente disponible en 
el punto donde se necesita mediante microdispositivos de pared catalítica integrados. Por 
ejemplo, Ouyang y Besser [21] comparan el comportamiento de un microrreactor de pared 
catalítica con un mini-reactor de lecho fijo para un catalizador de Pt/Al2O3. La principal diferencia 
entre los dos tipos de reactores es el desarrollo de los gradientes térmicos a través del reactor. 
En el rango de temperaturas estudiado, apenas se observan gradientes de temperatura en el 
microrreactor, mientras que en el mini-reactor de lecho fijo se observan gradientes térmicos 
considerables tanto en la dirección radial como axial. Srinivas et al. [22] llegaron a una conclusión 
similar en cuanto a las resistencias al transporte de materia. De acuerdo con estos autores, las 
limitaciones a la transferencia de materia surgen por difusión interna a través del recubrimiento 
catalítico. Esta resistencia se minimiza utilizando capas de catalizador muy finas. 
Desde el punto de vista de la transferencia de materia, los elevados coeficientes de transporte 
y las cortas distancias para la difusión permiten obtener factores de eficacia próximos a 1 al 
emplear catalizadores porosos, tiempos de mezcla por debajo de 1 s (y en ocasiones del orden 
de los milisegundos), así como una estrecha distribución de tiempos de residencia [23-25]. Es 
decir, la reducción del tamaño del reactor no implica sacrificar la capacidad de producción; más 
bien al contrario, es posible trabajar con tiempos de contacto muy pequeños (elevadas 
velocidades espaciales). Además el tiempo de residencia se puede ajustar de forma precisa lo 
que permite obtener altas selectividades a productos de reacción intermedios. 
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En los reactores convencionales la escala de tiempo que caracteriza a los procesos físicos puede 
situarse entre 10-3 y 10 s, de manera que sólo las reacciones muy lentas con tiempos 
característicos mayores que 10 s se encuentran en régimen cinético. Para reacciones muy 
rápidas el sistema está totalmente controlado por las velocidades de transporte de materia y 
calor, resultando que el rendimiento y selectividad son muy inferiores a los que se pueden 
obtener en régimen cinético. En los microrreactores, los tiempos característicos para la 
transferencia de materia son unos dos órdenes de magnitud menores que en los reactores 
convencionales por lo que es posible llevar a cabo reacciones muy rápidas en régimen cinético 
obteniendo elevadas conversiones y rendimientos [12,14,19]. Esto supone una gran ventaja al 
poder aprovechar todo el potencial que ofrece la actividad intrínseca de los catalizadores. 
Por otro lado, la elevada relación superficie/volumen y el reducido tamaño de la dimensión 
característica dificultan que se produzcan explosiones, así como la propagación de llamas, lo que 
contribuye a una mayor seguridad de la operación. Por ejemplo, Janicke et al. [26] llevaron a 
cabo sin problemas la combustión catalítica de H2 con O2 en mezclas al 50 % vol., que es una 
mezcla potencialmente explosiva. Los microrreactores abren la posibilidad de trabajar en unas 
condiciones y obtener unos productos que no es posible considerar en equipos convencionales 
para no comprometer la seguridad de la operación. 
El menor tamaño de los microrreactores permite descentralizar la producción, acercándola bien 
al punto de consumo de los productos o al de obtención de los materiales de partida. Por lo 
tanto, la miniaturización conduce a dispositivos que resultan adecuados para aplicaciones 
móviles o portátiles. De esta manera se reducen las necesidades de transporte y 
almacenamiento de materiales, lo que siempre representa una ventaja, especialmente si las 
sustancias presentan dificultades para su manejo. 
Como resultado, los reactores de microcanales muestran una serie de beneficios tales como:  
 una transferencia más rápida de los resultados de la investigación a la producción,  
 una puesta en marcha de la producción más rápida a un menor costo,  
Capítulo 1 
 
 
20 
 
 
 
 
 
 aumento de escala menos complicado,  
 tamaño de planta más pequeña,  
 costes de materiales, transporte y energía más bajos,  
 una mayor flexibilidad a las demandas del mercado. 
Sin embargo, debe tenerse en cuenta que si los costes de producción están relacionados con la 
economía de escala, el uso de reactores de microcanales implicará costos adicionales a los 
procesos convencionales, como los costos más altos debido a micromecanizado, claramente 
más altos que los de los equipos convencionales. Por lo tanto, el uso de reactores de 
microcanales se justifica sólo en aquellos casos en que aporta mejoras claras para compensar 
los aumentos inevitables de coste de fabricación. 
El potencial de intensificación de proceso que ofrecen los reactores microestructurados ha 
llamado la atención en el campo de la tecnología de la energía, donde se requieren soluciones 
compactas y descentralizadas [27]. A pesar de que la tecnología de microproceso, 
evidentemente, ha adquirido un impulso considerable en el sector industrial, así como en los 
departamentos académicos de investigación y desarrollo durante la última década, sólo se 
conocen un número limitado de aplicaciones industriales hasta el momento, debido a que: 
 las nuevas soluciones de tecnología de microprocesos tienen que competir con las 
plantas convencionales ya existentes y amortizadas.  
 Los catalizadores en sistemas de pequeño volumen deben ser más robustos frente a la 
exposición al aire y la humedad en comparación con catalizadores diseñados para la 
industria convencional de mucha mayor escala. 
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1.4 MODELADO CFD DE MICRORREACTORES 
La dinámica de fluidos computacional (CFD, del inglés Computational Fluid Dynamics) es una 
herramienta informática de modelado y simulación que permite estudiar sistemas físicos en 
hasta tres dimensiones (3D) ya sea en estado estacionario o transitorio. Mediante esta 
herramienta se pueden predecir los campos de velocidad y presión, así como perfiles de 
temperatura y concentración de especies en sistemas físicos con o sin transformaciones 
químicas. En la actualidad, esta disciplina se encuentra muy desarrollada tanto en los aspectos 
prácticos como a nivel académico habiéndose publicado excelentes textos sobre la materia [28-
42] 
Los primeros programas informáticos de CFD se desarrollaron en los años 60 pero su capacidad 
estaba muy limitada por la de los ordenadores disponibles en aquella época. El primer código 
comercial apareció en la década de los 80 y desde entonces se ha producido un desarrollo 
espectacular paralelo al de la capacidad de cálculo de los equipos informáticos. Desde un primer 
momento, industrias de tecnología puntera como la aeroespacial, de energía nuclear y de la 
automoción han hecho uso de estas herramientas de las que obtuvieron y siguen obteniendo 
grandes beneficios para sus diseños debido a los complejos problemas físicos a los que han de 
enfrentarse. En la actualidad, se puede considerar la CFD como una herramienta de diseño de 
carácter general en cualquier ámbito de la ingeniería y para las más diversas aplicaciones: 
ingeniería biomecánica y médica, energía convencional y renovables, ingeniería medioambiental 
y civil, arquitectura, meteorología, oceanografía, etc. 
Por lo que se refiere a los procesos químicos, cada vez es más frecuente la aplicación de códigos 
de CFD al diseño de los equipos, con una especial contribución a la etapa de escalado ya que 
esta herramienta permite simular el comportamiento del sistema en condiciones que resulta 
prácticamente imposible reproducir a escala piloto [43,44]. Así, empieza a ser habitual el empleo 
de CFD para el análisis y diseño de operaciones de ingeniería química como ciclones, sistemas 
de secado, cámaras de combustión, manejo de sólidos, intercambiadores de calor, redes de 
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tuberías, etc. También de reactores de tipo tanque agitado, de lechos fijos, fluidizados y 
transportados, entre otros. Fox [45] realizó una revisión muy completa sobre los modelos de 
CFD para el análisis y diseño de reactores químicos. 
En los últimos años, han crecido de forma importante los estudios dedicados al modelado 
mediante CFD de microrreactores. Esto es debido en gran parte al interés suscitado por esta 
nueva tecnología para reformadores de combustibles tales como el metano [46-50] y el metanol 
[51-58] principalmente, pero también etanol, gasolina, diésel, gas licuado de petróleo, etc. 
También destacan estudios para unidades de oxidación preferencial de CO [59-62]. 
Una característica muy importante en microrreactores es que el régimen de flujo en 
microcanales con diámetros entre 10 y 500 µm es típicamente laminar y se caracteriza por un 
perfil de velocidades parabólico. Este hecho simplifica notablemente el desarrollo del modelo 
matemático y reduce los requisitos de potencia de cálculo. En régimen laminar, el transporte de 
masa hasta y desde las paredes catalíticas está limitado por la difusión molecular, tal como se 
esquematiza en la Figura 2. 
 
Figura 2. Desarrollo del perfil laminar en un canal de sección cuadrada y 
representación de la difusión radial de los componentes de reacción. 
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La difusión radial favorece la mezcla, mientras que la difusión en la dirección axial intensifica el 
perfil de velocidad parabólico ensanchando la distribución de tiempos de residencia, lo que 
afecta generalmente de forma negativa al rendimiento del reactor. 
El modelado en CFD se puede realizar teniendo en cuenta varias simplificaciones y 
consideraciones a la hora de obtener resultados que reflejen de manera más o menos cercana 
la realidad. En la bibliografía existen modelados en 1D, 2D incluso en 3D. Hay que tener en 
cuenta que en caso de los microcanales, ya que el tamaño del canal es pequeño y por tanto las 
limitaciones difusionales no suelen ser serias, un modelo simplificado 1D puede dar valores 
cercanos a los reales de manera rápida. Sin embargo, hay que tener en cuenta que este modelo 
no considera los cambios de variables en la dirección radial o transversal, que a medida que 
aumenta el tamaño del canal pueden llegar a ser importantes. Por ello, en la última década se 
los estudios llevados a cabo con modelos 2D y 3D han ganado protagonismo. 
Los análisis de sensibilidad paramétrica mediante simulaciones CFD [63-65] ponen de manifiesto 
la eficacia de la tecnología de microrreactores para la intensificación de procesos en la 
producción de hidrógeno y gas de síntesis a partir del reformado de combustibles. Además, 
demuestra que la simulación mediante CFD es una herramienta muy potente para optimizar las 
condiciones de reacción, especialmente la temperatura, con el fin de maximizar el rendimiento 
a hidrógeno. 
Cabe destacar que las temperaturas dentro de los microrreactores suelen ser muy uniformes, y 
hacen posible una operación prácticamente isotérmica a pesar de los intensos efectos térmicos 
asociados a las reacciones químicas implicadas. Las resistencias de la pared del canal y de los 
medios refrigerantes o calefactores son típicamente pequeños comparado con la resistencia a 
través de la capa de catalizador [64,65]. Sin embargo, se requiere de un ajuste cuidadoso de la 
relación de caudales de reformado y combustible y una selección apropiada de las temperaturas 
de entrada y la disposición de flujos (en paralelo, contracorriente, y flujo cruzado); CFD es muy 
útil en este sentido. Los primeros modelos matemáticos unidimensionales, a pesar de su 
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sencillez fueron capaces de demostrar la importancia de establecer un solapamiento óptimo 
entre las zonas de reacción exotérmica y endotérmica para el control de la temperatura de 
reacción [66]. 
En la mayoría de los trabajos publicados, los microrreactores han sido considerados sistemas 
adiabáticos. Aunque todavía son muy escasos, existen varios trabajos que destacan la influencia 
crítica de las pérdidas de calor en el comportamiento de los microrreactores [53,67-78]. Los 
resultados obtenidos revelan que es necesario un modelo 3D, ya que un modelo 2D, aunque 
requiere mucho menos tiempo de cálculo, no describe las pérdidas del sistema en su totalidad, 
dando de ese modo resultados no realistas. Por otra parte, Holladay et al. [69,70] encontraron 
que para un microrreformador de 100 mWel la eficiencia era solamente del 4,5 % debido a las 
pérdidas de calor. Shah y Besser [71,72] encontraron que para un microrreactor de silicio, las 
pérdidas de calor suponen hasta un 75% de la energía total que requiere el sistema. De acuerdo 
con estos autores las perdidas están dominadas principalmente por convección natural y son 
significativamente mayores que las predicciones llevadas a cabo utilizando correlaciones válidas 
a escala convencional. En especial juegan un importante papel las pérdidas por conducción a 
través de conexiones y tuberías. 
Por todo ello, se puede afirmar que el modelado de microrreactores catalíticos mediante CFD 
ofrece muchas ventajas: facilita la comprensión del comportamiento de estos equipos, favorece 
las tareas de dimensionado del reactor, permite la determinación de las condiciones de 
operación más adecuadas y ayuda a predecir la respuesta del sistema frente a perturbaciones 
de estas condiciones. En cualquier caso, es muy importante tener en cuenta que esta 
herramienta no se puede considerar en ningún caso como sustituta de la experimentación. Los 
mejores resultados se obtienen cuando los estudios de CFD se complementan con un buen 
programa de experimentos. 
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1.5 OBJETIVOS 
El principal objetivo que se plantea en esta memoria de tesis doctoral es el desarrollo de 
modelos CFD que permitan analizar los fenómenos que gobiernan el funcionamiento de 
reactores de microcanales de pared catalítica en las reacciones en fase gaseosa implicadas en 
los procesos de obtención de hidrógeno y gas de síntesis mediante reformado de metano y 
alcoholes. 
Los modelos CFD deben ser lo más representativos posible del comportamiento de estos 
microrreactores, para que así puedan ser útiles de cara a la mejora del diseño de estos 
dispositivos y en la exploración de su comportamiento bajo diferentes condiciones de operación. 
Junto con este objetivo global se plantean una serie de objetivos parciales: 
 Implementación en los códigos CFD de las ecuaciones cinéticas de las distintas 
reacciones objeto de estudio. 
 Estudio del efecto de la dimensión característica de los microcanales y estudio 
paramétrico de los diferentes procesos. 
 Estudio hidrodinámico del comportamiento de los sistemas de distribución del fluido en 
los microcanales. 
 Integración térmica de procesos en los microrreactores. 
 Análisis de la influencia de las pérdidas de calor. 
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1.6 CONTENIDO Y ESTRUCTURA DE ESTA MEMORIA 
Esta memoria de tesis se presenta de acuerdo a la normativa de doctorado de la Universidad 
Pública de Navarra (RES. 803/2012, 8 de mayo) que permite la presentación de la tesis en un 
formato consistente en un compendio de artículos. 
La investigación que se ha llevado a cabo durante este periodo de tesis doctoral ha dado lugar 
por el momento a 6 publicaciones científicas que se desglosan en 5 artículos [79-83] en revistas 
indexadas en el JCR-Sci (Journal Citation Report, Science Edition) y un capítulo de libro [84]. Los 
artículos se encuentran publicados en revistas situadas en el primer cuartil dentro de la 
categoría de Ingeniería Química y, en su conjunto, han recibido 43 citas (Web of Science, 
Thomson Reuters) hasta el momento en que se ha redactado esta memoria. 
Mi contribución a estos trabajos ha consistido en la elaboración de los modelos CFD de los 
microrreactores así como el estudio mediante simulación de la influencia de las condiciones de 
operación y de la dimensión característica en su comportamiento (análisis y discusión de 
resultados). Para elaborar estos modelos, ha sido necesario construir las geometrías de los 
modelos y discretizarlas. Así mismo, seleccionar los métodos de cálculo numérico, incluyendo la 
implementación de las ecuaciones cinéticas de las reacciones implicadas. Los resultados de las 
simulaciones se han comparado, cuando ha sido posible, con resultados experimentales de 
colegas de otros grupos de investigación con los que se mantienen colaboraciones, o bien con 
resultados publicados en la literatura. En cuanto al trabajo realizado en la elaboración del 
capítulo de libro, mi trabajo ha consistido en la realización de la revisión bibliográfica. 
En el capítulo 2 se recoge una reproducción de estos artículos con indicios de su calidad. En el 
capítulo 3 se presentará un resumen de los resultados más sobresalientes alcanzados. En el 
capítulo 4 se recogen las conclusiones del estudio. Finalmente, en el Anexo se recopilan algunos 
detalles de los modelos CFD desarrollados. 
A continuación, se presenta una breve descripción de los artículos publicados. 
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1) “Computational fluid dynamics simulation of ethanol steam reforming in catalytic wall
microchannels”, I. Uriz, G. Arzamendi, E. López, J. Llorca, L.M. Gandía, Chemical Engineering
Journal, 167 (2011) 603-609 [79].
Este artículo recoge la influencia de los principales parámetros de operación en el
comportamiento de un microrreactor para el reformado de etanol con vapor de agua
empleando un catalizador de Co3O4-ZnO.
De manera ideal, por cada molécula de etanol que reacciona con 3 de agua se pueden 
producir hasta 6 moléculas de H2. Sin embargo, pueden ocurrir reacciones indeseables que 
conducen a la formación de otros productos como el acetaldehído, etileno, acetona, CO, CH4 
o coque. Para poder obtener altos rendimientos a hidrógeno y minimizar la producción de
productos secundarios, se requieren altas temperaturas de reacción, entre 400 y 700°C, 
altas relaciones molares de agua/etanol en la alimentación (6 o más) y un catalizador 
adecuado. 
Este estudio ha sido, hasta donde conocemos, el primer trabajo publicado sobre la 
simulación mediante CFD del reformado de etanol en reactores de microcanales. Las 
expresiones cinéticas implementados en los códigos CFD fueron proporcionadas por el 
grupo de investigación del profesor Jordi Llorca de la Universidad Politécnica de Cataluña, 
con el que se mantuvo una colaboración sobre el proceso de reformado de etanol. La 
reacción de reformado de etanol con vapor de agua se llevó a cabo experimentalmente en 
un micromonolito de silicio compuesto por tres reactores en serie con 8·106 canales 
circulares de 3 µm de diámetro. Las paredes de los canales fueron funcionalizadas con una 
capa de catalizador de Co3O4-ZnO [85-87]. 
Se hizo especial hincapié en los efectos térmicos asociados a las reacciones involucradas. 
Por un lado, el reformado de etanol es más eficiente a medida que aumenta la temperatura 
pero la selectividad de hidrógeno puede disminuir por la reacción de descomposición del 
etanol que está aún más favorecida al elevar la temperatura. Por otro lado, el uso de 
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microrreactores con una dimensión característica suficientemente pequeña, dada su alta 
relación superficie/volumen, favorece el control de la temperatura, y de esta manera se 
aseguran altos rendimientos a hidrógeno.  
Posteriormente ya se han publicado varios trabajos sobre este proceso [88,89]. 
2) “A CFD study on the effect of the characteristic dimensión of catalytic Wall microreactors”,
G. Arzamendi, I. Uriz, A. Navajas, P.M. Diéguez, M. Montes, M.A. Centeno, J.A: Odriozola,
L.M. Gandía, AIChE Journal, 58 (2012) 2785-2797 [80].
Este trabajo se desarrolló sobre la base de un estudio previo del grupo de investigación
sobre el reformado de metano con vapor de agua en microrreactores [90]. En este caso nos
centramos en el estudio de la influencia de la geometría del microcanal así como su
dimensión característica, para así estudiar las limitaciones de transporte desde la superficie
del microcanal al seno del fluido. Este fue un aspecto novedoso en el momento de la
publicación ya que pocos trabajos previos prestaban atención a esta cuestión de manera
detallada. Se incluyó también el estudio de los perfiles de temperatura de los diferentes
dispositivos.
3) “CFD analysis of the effect of the flow distribution and heat losses on the steam reforming
of methanol in catalytic (Pd/ZnO) microreactors”, I. Uriz, G. Arzamendi, P.M. Diéguez, F.J.
Echave, O. Sanz, M. Montes, L.M. Gandía, Chemical Engineering Journal, 238 (2014) 37-44
[81].
En este artículo se recoge el estudio de la influencia de las pérdidas de calor de un
microrreactor de 100 x 100 microcanales de pared catalítica para la reacción de reformado
de metanol con vapor de agua. Además, también se estudia el efecto de la geometría de la
precámara de acceso al bloque de microcanales en la distribución de flujo. El estudio se
realiza considerando la reacción química que tiene lugar en el proceso.
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La distribución de flujo afecta directamente en el escalado del microrreactor, ya que para 
alcanzar altas producciones, los módulos de microcanales se apilan y se replican. Una mala 
distribución de flujos amplía la distribución de tiempos de residencia, siendo menos eficaz y 
más probable la aparición de puntos calientes o la extinción de la reacción [55-57,91-95]. 
Teniendo en cuenta esta información, se valoró la geometría de una precámara, a través de 
un parámetro característico conocido como ángulo de expansión. 
Recientemente Rebrov et al. [96] han elaborado una revisión sobre los resultados 
publicados en la literatura sobre la distribución de flujos en reactores microestructurados. 
Se resalta la importancia de los efectos de escala en los microcanales y se presentan las 
estrategias desarrolladas para lograr la homogeneidad del flujo. 
El modelo cinético del reformado de metanol sobre un catalizador de Pd/ZnO utilizado en 
este trabajo ha sido desarrollado a partir del análisis de los datos experimentales obtenidos 
en un microrreactor como el que se muestra en el Figura 3. Consiste en un bloque de acero 
Fecralloy diseñado para integrar térmicamente en arreglo cruzado el reformado de metanol 
y un proceso exotérmico como la combustión de metanol o del rechazo anódico de una 
PEMFC. Obviamente, la integración también se podría realizarse empleando un fluido 
térmico, como un aceite. Los experimentos fueron realizados por el grupo del profesor 
Mario Montes (UPV-EHU). 
 
Figura 3. Rector de microcanales utilizado para la investigación de la cinética 
del reformado de metanol sobre Pd/ZnO. 
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4) “Selective CO removal over Au/CeFe and CeCu catalysts in microreactors studied through 
kinetic analysis and CFD simulations”, G. Arzamendi, I. Uriz, P.M. Diéguez, O.H. Laguna, 
W.Y. Hernández, A. Álvarez, M.A. Centeno, J.A. Odriozola, M. Montes, L.M. Gandía, Chemical 
Engineering Journal, 167 (2011) 588-596 [82]. 
 
5)  “Preferential oxidation of CO over Au/CuOx-CeO2 catalyst in microstructured reactors 
studied through CFD simulations”, I. Uriz, G. Arzamendi, P.M. Diéguez, O.H. Laguna, M.A. 
Centeno, J.A. Odriozola, L.M. Gandía, Catalysis Today, 216 (2013) 283-291 [83]. 
En estos artículos se recogen los resultados de nuestros estudios sobre la influencia de las 
variables de operación para la reacción de CO-PrOx en reactores de microcanales para tres 
catalizadores basados en: i) un óxido mixto de Ce y Cu, CeCu; ii) oro sobre un óxido mixto de 
Ce y Fe, Au/CeFe; iii) oro sobre el óxido mixto de Ce y Cu, Au/CeCu. 
La reacción de CO-PrOx se caracteriza por ser fuertemente exotérmica debido a las 
reacciones de oxidación de CO e H2; por esta razón, el control de la temperatura es crítico. 
Como resultado de la combinación de parámetros de operación, actividad y la selectividad 
del catalizador, se han encontrado estrechos intervalos de temperatura donde el contenido 
de CO de la corriente de H2 presenta valores mínimos compatibles con la operación de los 
electrocatalizadores de una pila de combustible PEMFC de baja temperatura. 
El grupo del profesor José Antonio Odriozola, de la Universidad de Sevilla, desarrolló un 
microrreactor de pared catalítica formado por un bloque resultado de la unión de placas de 
acero ferrítico, utilizando un proceso de soldadura por diffusion-bonding [97]. Los datos 
catalíticos de la reacción de CO-PrOx obtenidos con este microrreactor han permitido validar 
con éxito el modelo de CFD desarrollado en esta parte del trabajo. 
A nuestro entender, ésta es la primera vez que un modelo de CFD incluyendo las expresiones 
cinéticas ha sido validado experimentalmente para la predicción de los resultados catalíticos 
de un microrreactor. Hay un acuerdo aceptable entre los datos experimentales y las 
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predicciones teóricas teniendo en cuenta que se ha introducido la simplificación de que las 
limitaciones al transporte de materia y calor en la capa catalítica se han considerado 
despreciables. 
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3.1 INTRODUCCIÓN 
El grupo de investigación de Reactores Químicos de la Universidad Pública de Navarra (UPNA), 
donde se ha llevado a cabo esta investigación, viene trabajando desde 2005 en el análisis y 
diseño de microrreactores catalíticos. Esta tesis se centra en el estudio de rutas de producción 
de hidrógeno mediante reactores catalíticos de microcanales utilizando dinámica de fluidos 
computacional, CFD. 
Cabe destacar que esta tesis se enmarca dentro de un proyecto de investigación del Plan 
Nacional de I+D+i titulado “Integración de reactores catalíticos de microcanales para la 
producción de hidrógeno a partir de alcoholes” (ENE2009-14522-C05-03), en el que ha 
participado la UPNA junto con la Universidad del País Vasco, la Universidad de Sevilla y el 
Instituto de Catálisis y Petroleoquímica (CSIC). El principal objetivo de este proyecto era el 
desarrollo de nuevos sistemas de producción de hidrógeno mediante el procesado de alcoholes 
teniendo en cuenta que el hidrógeno obtenido sería utilizado para obtener electricidad 
mediante pilas de combustible. En este proyecto, tal y como recoge su título, la producción de 
hidrógeno se lleva a cabo procesando alcoholes en reactores catalíticos de microcanales que 
ofrecen ventajas desde el punto de vista del control de la temperatura y de la integración de 
flujos de materia y energía, tal y como se ha indicado en el capítulo de introducción. 
Con el fin de obtener una corriente que pudiera alimentarse en una pila de tipo PEMFC se 
planteó una configuración basada en dos microrreactores en serie: el primero de reformado de 
metanol para obtener una corriente rica en hidrógeno, y el segundo, de oxidación preferencial 
de CO con el fin de reducir el contenido de CO en el reformado para así evitar el envenenamiento 
del ánodo de la pila de combustible. Paralelamente al estudio de estos dos procesos, reformado 
y oxidación preferencial, se ha extendido el análisis mediante CFD a otros sistemas reactivos 
como es el caso del reformado de metano y etanol. 
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En este proyecto además del estudio mediante CFD a cargo de la UPNA, otros colaboradores 
han construido y ensayado reactores de microcanales. El microrreactor que se muestra en la 
Figura 1 corresponde al grupo del Prof. Mario Montes (UPV-EHU) y se compone de un bloque 
soldado de acero que aloja 100 x 100 microcanales en disposición de flujo cruzado con una 
cámara de acceso de la alimentación al bloque y otra que actúa como colector de las corrientes 
de salida de los microcanales. Esta disposición permite la integración térmica de una reacción 
de reformado, proceso endotérmico, con un proceso exotérmico o el flujo de un fluido calefactor 
que aporte el calor necesario al proceso endotérmico. 
  
Figura 1. Microrreactor de 100 x 100 microcanales en disposición de flujo cruzado (grupo 
de Investigación del Prof. Mario Montes, UPV-EHU). 
 
En la Figura 2 se muestra otro modelo, también de grupo de la UPV-EHU (Figura 2 A), en el que 
se encuentran montadas las dos cámaras de alimentación de reactivos y las dos cámaras 
colectoras de productos. La Figura 2B corresponde a modelos CAD (diseño asistido por 
ordenador, del inglés Computer-Aided Design) desarrollados con el propio software de CFD 
empleado. 
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Figura 2. A: Reactor de microcanales. B: Modelo físico en CFD-CAD. 
 
Dependiendo de los sistemas estudiados se han desarrollado diversos modelos físicos con CFD-
CAD que se irán describiendo a lo largo de esta memoria y que se resumen en el Anexo de la 
misma. Estos modelos se pueden clasificar en dos niveles o escalas de descripción (Figura 3): 
 Modelos de 1-4 microcanales individuales (Figura 3 A): son modelos muy sencillos 
compuesto por entre 1 y 4 microcanales donde el fluido se alimenta directamente a 
cada uno de ellos sin necesidad de cámaras de acceso. Estos modelos se han mostrado 
muy útiles ya que han permitido realizar estudios paramétricos sobre la influencia de 
las variables de operación y de la geometría y dimensión característica del microcanal 
sobre la conversión y rendimiento de los procesos considerados. Esta utilidad también 
se basa en la suposición, como es habitual en el análisis de reactores estructurados de 
canales paralelos, de que un canal es representativo del conjunto del reactor. De esta 
manera, estos modelo s permiten obtener resultados en un tiempo relativamente corto 
con un gran ahorro de esfuerzo computacional, lo que resulta clave cuando se simulan 
sistemas en los que intervienen reacciones químicas, dada la complejidad matemática 
de las ecuaciones de velocidad de reacción. 
A B 
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 Modelos de bloque de microcanales (Figura 3 B): cuentan según los casos con entre 40 
y 100 microcanales. Estos modelos han sido útiles para realizar estudios a mayor escala, 
como por ejemplo estudios fluidodinámicos y térmicos, tanto de integración térmica de 
procesos como de pérdidas de calor. 
A
 
B
 
Figura 3. Ejemplos de modelos físicos de microrreactor empleados en este trabajo. A: 
Modelo de 4 microcanales. B: Modelo de bloque de microrreactor de 100 microcanales con 
cámaras de acceso y colectoras. El color azul indica el dominio fluido y el gris corresponde 
al sólido (acero). 
 
A continuación, en este capítulo se presentan algunos detalles de la elaboración y resolución de 
los modelos físicos empleados para el diseño y simulación de los microrreactores. En primer 
lugar nos referiremos a la elaboración de las geometrías mediante la aplicación DesignModeler 
de ANSYS, definiendo los dominios objeto de estudio. Estos dominios se deben discretizar o 
dividir en elementos de volumen finitos, prestando especial atención a la densidad de nodos o 
elementos en las zonas más sensibles, como son las regiones en las que las propiedades del 
sistema cambian bruscamente. Un buen ejemplo lo constituyen las paredes internas de los 
microcanales, donde está localizado el catalizador y tiene lugar la reacción química con la 
correspondiente desaparición de reactivos y aparición de productos. También se tratarán los 
modelos de flujo y de resolución de las ecuaciones de transporte más adecuados para cada caso. 
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A continuación se presentarán los distintos sistemas reactivos estudiados en esta tesis. El trabajo 
se ha dividido en dos apartados claramente diferenciados. En un primer apartado se presentan 
los resultados obtenidos para el reformado de metano y alcoholes, que corresponden a la 
primera etapa del procesado de combustibles. Posteriormente, se presentarán los principales 
resultados encontrados para el sistema de oxidación preferencial de CO. En el Anexo de esta 
memoria se recogen de manera esquematizada los modelos estudiados. Se incluyen algunos 
detalles sobre la geometría, mallado, condiciones de contorno, esquema cinético empleado y 
parámetros de cálculo utilizados. 
 
3.2 MODELOS FÍSICOS DE MICRORREACTOR 
3.2.1 Diseño de las geometrías y discretización de los dominios 
Las geometrías se han desarrollado con el programa de CAD ANSYS DesignModeler siguiendo las 
fases de construcción del dispositivo real. Como dimensiones de referencia de los microcanales 
se adoptaron las siguientes: dimensión característica de 0,7 mm y longitud de 20 mm. Por una 
parte, se consideró una placa de 20 x 20 mm2 y 1 mm de espesor en la que se alojaron 10 
microcanales de sección cuadrada 0,7 x 0,7 mm2 y separados entre sí 0,3 mm. A continuación 
esa placa se ha replicado 9 veces y se ha fusionado el conjunto constituyendo un bloque de 100 
microcanales, tal y como se ilustra en la Figura 4. Posteriormente se ha añadido la cámara de 
distribución que da acceso al fluido al bloque de microcanales o microrreactor. 
Capítulo 3 
 
 
144 
 
 
 
 
 
A
 
B 
 
 
C 
 
 
Figura 4. Fases de construcción de un modelo de reactor de microcanales. A: placa con 10 
microcanales. B: bloque con 100 microcanales. C: cámaras de acceso y colectora del fluido. 
Dado que el escalado de los microrreactores se efectúa por replicación de unidades y no por 
aumento de las dimensiones, resulta clave que los diferentes microcanales se comporten de la 
misma manera para lo cual se precisa de unos elementos de distribución de flujo o cámaras de 
acceso bien diseñados. El diseño de la cámara de acceso debe garantizar una adecuada y 
homogénea distribución del fluido en los microcanales. En la Figura 5 se indican los parámetros 
que se han variado tanto en el tramo tronco-piramidal (b, f, e) así como en tramo prismático 
posterior (c, e, f). La Tabla 1 recoge las dimensiones consideradas así como los valores que 
resultan del ángulo de expansión (α) que permite caracterizar la geometría de las cámaras. Los 
diferentes modelos se identifican por DH (del inglés distribution header) seguido de un número 
correlativo. 
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Figura 5. Geometría de la cámara DH1 (ver 
Tabla 1). Diámetro interno del tubo (d) 
1,34 mm; f = 21 mm; e = 10,5 mm (para 
microcanales) y 14 mm (para microrrendijas). 
 
Tabla 1. Dimensiones de las cámaras de acceso investigadas. 
 
a 
(mm) 
b 
(mm) 
c 
(mm) 
α 
(o) 
DH1 24,5 13,5 5 75,7 
DH2 38 4 1 138,3 
DH3 38 0 5 180 
DH4 8 30 5 38,6 
 
Las restantes cámaras distribuidoras se presentan en la Figura 6. La cámara DH2 se caracteriza 
por tener un ángulo de expansión que es casi el doble que el de DH1, mientras que la eliminación 
del tramo difusor en el caso de DH3 da lugar a una cámara muy corta que presenta el mayor 
ángulo de expansión. Finalmente, DH4 es una cámara en la cual el difusor se ha extendido para 
reducir pronunciadamente el ángulo de expansión. Este tipo de modelos acoplados a bloques 
de 100 canales pueden llegar a alcanzar los 2-3 millones de elementos de volumen por lo que 
resultan extremadamente exigentes desde el punto de vista computacional. 
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DH2 DH3 DH4 
Figura 6. Geometrías de las cámaras distribuidoras DH2-DH4. 
 
Además de los microcanales, se han investigado otras geometrías como las microrrendijas. La 
motivación nace en el hecho de que las microrrendijas son más fáciles de fabricar, si bien hay 
que tener en cuenta que resultarán poco adecuadas para procesos a alta presión dado que el 
bloque resultará menos resistente estructuralmente. En la Figura 7 se comparan ambas 
geometrías. Como criterio de comparación, se ha conservado el área de pared interior 
equivalente a 10 microcanales de 0,7 mm de dimensión característica, de modo que si se 
conserva una longitud de 20 mm resultan microrrendijas con una anchura de 13,3 mm. 
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 2 microcanales  2 microrrendijas 
C 
 
D 
 
 100 microcanales  10 microrrendijas 
Figura 7. Diferentes modelos de bloques sólidos. 
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Como ya se ha indicado, nuestro estudio se ha llevado a cabo paralelamente a la fabricación de 
los microrreactores, para lo que se ha empleado acero del tipo Fecralloy. La fabricación de los 
microcanales se realizó inicialmente por microfresado. De esta manera se obtienen los 
microcanales de sección cuadrada que se muestran en la Figura 8 A. Esta tesis se centra 
fundamentalmente en este tipo de geometría. Sin embargo, con el aumento del número de 
microrreactores necesarios esta técnica de fabricación ha resultado poco práctica debido a lo 
laborioso del proceso y su alto coste económico. Por ello, recientemente se ha decidido pasar a 
la fabricación mediante decapado químico, más rápida y económica y que produce los 
microcanales de sección semicircular que se muestran en la Figura 8 B. En esta misma Figura 
también se puede ver el aspecto de los microcanales cuando han sido recubiertos con la capa 
catalítica. 
 
 
 
 
 
 
 
Figura 8. Micrografías de 
microcanales fabricados 
por microfresado (A) y 
decapado químico (B), así 
como una vez recubiertos 
de catalizador (C y D) 
(Cortesía del Prof. Mario 
Montes UPV-EHU). 
 
 
A B 
 
  
C 
 
D 
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Tras la definición de las geometrías mediante la herramienta de CAD ANSYS DesignModeler, se 
definen los dominios, asignándoles naturaleza fluida o sólida, según los casos. En esta fase se 
define también la composición de los dominios y se establece el carácter de mezcla reactiva 
cuando vaya a sufrir transformaciones químicas. Para ello, el fluido se define como una mezcla 
multicomponente de composición variable en estado gaseoso, puesto que a medida que la 
mezcla avanza por el canal, reacciona en las paredes con el catalizador, y la composición de la 
mezcla cambia.  
A continuación, y para poder llevar a cabo la resolución numérica de las ecuaciones de 
transporte en los dominios, hay que dividirlos en elementos o volúmenes finitos. Así, se 
obtendrá un valor de cada una de las propiedades (temperatura, velocidad, presión, 
concentraciones, etc.) en cada elemento. El número de elementos es, obviamente, un factor 
crítico. Cuanto mayor es su número mayor es la resolución y la precisión con la que se describe 
el sistema, pero el tiempo de cálculo se incrementa exponencialmente, pudiendo llegar a 
rebasar la capacidad del ordenador disponible. En esta tesis se han empleado las siguientes 
estaciones de trabajo; Dell Precision PWS690 con sistema operativo MS Windows XP® × 64 con 
una RAM de 16.0 GB y Lenovo dual-processor Intel® Xenon® ThinkStation D20 con sistema 
operativo Windows 7 Professional® x 64  con un RAM de 64,0 GB, que permiten procesar 
sistemas con un número máximo de elementos de hasta alrededor de 2 millones. Dependiendo 
de los casos, la resolución puede requerir desde unas pocas horas hasta varios días. Es 
conveniente que el número de elementos sea elevado en las zonas más sensibles del sistema. 
En el caso de los dominios fluidos esto ocurre en las proximidades de la pared catalítica ya que 
es ahí donde se produce la reacción química. También es necesaria una mayor densidad de 
elementos en las regiones del sistema en las que el régimen de circulación es turbulento. Por el 
contrario, aquellas zonas en las que las variaciones de las propiedades son suaves, admiten 
mallados más gruesos, esto es, con menos elementos de mayor tamaño. Tal es el caso de 
dominios sólidos en zonas relativamente alejadas de la pared catalítica. 
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La obtención de una malla adecuada para cada sistema es un trabajo complejo; generalmente 
es necesario alcanzar un compromiso entre el número de celdas y el tiempo y coste 
computacional. Además, es necesario comprobar que la solución es independiente de la malla. 
Para ello, se resuelve el mismo caso pero cambiando el grado de refinamiento de la malla hasta 
alcanzar la misma solución. Como ejemplo ilustrativo, la Figura 9 muestra los resultados 
obtenidos en una serie de simulaciones CFD de la reacción de reformado de metano con vapor 
de agua en las condiciones indicadas en un canal de pared catalítica de sección cuadrada de 
50 mm de lado y 500 mm de longitud. 
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Figura 9. Análisis de independencia de malla: conversión de la salida y error en la solución 
en función del tipo de malla y su número de elementos. Condiciones: reformado CH4 con 
vapor de agua sobre Ni a 850 °C, 1 atm, GHSV de 5000 h-1 y H2O/CH4 = 2 [1]. 
 
Se han empleado tres tipos de mallas diferentes, que han llevado a resultados distintos cuando 
el número de elementos es inferior a aproximadamente 105. La más sencilla es la malla regular 
estructurada, cuyos elementos son todos del mismo tamaño. Se puede apreciar que esta malla 
conduce a un error más elevado, precisando un mayor número de elementos para alcanzar 
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niveles de error similares a los de las otras dos mallas. La malla estructurada no regular y la malla 
no estructurada permiten aumentar la densidad de elementos cerca de la pared catalítica. Como 
resultado, con unos 10.000 elementos totales se consiguen errores del orden del 5% cuando con 
el mismo número de elementos la malla estructurada regular proporciona errores por encima 
del 10%. En general, el error disminuye rápidamente al aumentar el número de elementos, pero 
se requieren cerca de un millón de elementos para que la solución sea independiente de la 
malla. Este ejemplo ilustra el beneficio que supone emplear estrategias de mallado que 
permitan aumentar la densidad de elementos en las proximidades de zonas en las que se 
producen cambios bruscos de las propiedades del sistema. Esto no quiere decir que otras zonas 
del dominio fluido no sean importantes. En estos casos, debido a la naturaleza laminar del flujo 
dentro del microcanal, se requiere una densidad de celdas lo suficientemente alta en toda la 
sección para describir el perfil parabólico de velocidades. 
Durante el periodo de elaboración de la tesis doctoral se ha hecho mucho hincapié en los diseños 
de la mallas, dada su trascendencia en la calidad de la solución y la velocidad a la que se obtiene. 
Inicialmente los mallados se construían a partir de un algoritmo implementado por defecto en 
ANSYS CFX que es de tipo no estructurado. Sin embargo, dada la geometría de los microcanales 
considerados en este estudio, en los trabajos más recientes se ha pasado a emplear mallados 
estructurados con celdas hexaédricas. Para ello, inicialmente se crea la malla en 2D, y a 
continuación, se extruye a lo largo de la dimensión axial del canal. De esta manera, el dominio 
computacional es lo más ortogonal posible, reduciéndose así los errores de truncamiento y el 
tiempo de cálculo. Asimismo, las mallas regulares son muy convenientes para minimizar los 
errores numéricos cuando se utilizan métodos de resolución numérica de primer orden como el 
que habitualmente empleamos en nuestros estudios [2]. 
En el caso de contar con un microrreactor que incluye un bloque de microcanales y las cámaras 
de distribución del flujo, el mallado de los diferentes componentes se realiza por partes. Para el 
bloque se emplean mallas estructuradas con capas de inflación en las proximidades de las 
paredes catalíticas. En el caso de las cámaras distribuidoras y colectoras se emplean mallados 
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no estructurados que resultan más apropiados al establecerse la formación de remolinos. 
Posteriormente, se definen unas interfases que dan continuidad a los dominios. 
3.2.2 Método de elementos finitos 3D (ANSYS-CFX). Definición y resolución  
Una vez que se dispone de las geometrías definidas y malladas se edita el Programa.cfx mediante 
la aplicación ANSYS-CFX. La versión ejecutable (Programa.def) resolverá las ecuaciones de 
transporte por el método de los volúmenes finitos. Las ecuaciones de transporte son ecuaciones 
diferenciales en derivadas parciales. Su resolución numérica exige su discretización, proceso que 
las convierte en ecuaciones algebraicas. Además, hay que establecer las condiciones iniciales 
y/o de contorno según los casos. En la Tabla 2 se recogen las condiciones de contorno más 
frecuentemente empleadas en este trabajo. En las paredes internas se editan términos de 
generación de productos y consumo de reactivos para modelar la reacción química sobre el 
catalizador. Las expresiones cinéticas y esquemas de reacción empleados proceden, bien de la 
literatura, o bien han sido desarrollados por el grupo de investigación a partir de los datos 
proporcionados por el consorcio de grupos de investigación en el que se participa. 
Tabla 2. Condiciones de contorno más frecuentemente empleadas 
Dominio fluido: tipo de 
material 
Secciones 
Frontera 
Condiciones de contorno 
Mezcla de composición 
variable 
 
Material: todos los 
compuestos que 
intervienen 
Entrada 
Caudal másico 
Fracciones másicas 
Perfil de velocidades plano 
Temperatura 
Salida P=0 (Presión atmosférica) 
Paredes internas 
Fuente de productos y sumidero de reactivos 
Flujo no deslizante 
Paredes externas 
Adiabáticas (cuando no se consideran 
pérdidas de calor) 
No adiabáticas (cuando sí se consideran 
pérdidas de calor se impone un valor del 
coeficiente de transmisión de calor por 
convección) 
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Durante la edición del Programa.cfx es necesario establecer las características de los diferentes 
dominios indicando su naturaleza química y, en general, sus propiedades termo-físicas. 
Similarmente, al trabajar con pequeñas dimensiones características es muy importante 
comprobar la validez del modelo continuo y evaluar posibles efectos de enrarecimiento del flujo. 
Para ello, se han calculado el número de Knudsen (Kn), que se define como la relación entre la 
trayectoria libre molecular media y la dimensión característica del sistema. Para la situación más 
desfavorable de los casos analizados, que corresponde al canal más pequeño (d = 0,10 mm), los 
valores de Kn están entre 8·10-4 y 1·10-3, que son lo suficientemente pequeños como para 
asegurar la validez de considerar el fluido como un medio continuo y, por tanto, de las 
ecuaciones de Navier-Stokes [3]. 
En cuanto al modelo de flujo, para los microcanales o microrrendijas, éste es de tipo laminar, 
mientras que en el caso de las cámaras de distribución de flujo de los microrreactores se pueden 
desarrollar regímenes turbulentos. A pesar de su robustez, el modelo de turbulencia estándar 
k-ε, no ha mostrado un buen comportamiento en nuestro caso, que se caracteriza por un brusco 
tránsito del régimen turbulento en las cámaras al régimen laminar en los bloques de 
microcanales o microrrendijas. Los mejores resultados han correspondido al modelo k-ω SST 
(del inglés, Shear Stress Transport), que ha sido capaz de describir simultáneamente los perfiles 
parabólicos en los canales y fenómenos de turbulencia en las cámaras de distribución de flujo 
[4]. 
En el método de volúmenes finitos, los balances de propiedad se integran para cada elemento 
transformando las integrales de volumen en integrales de superficie que cuantifican los flujos 
de propiedad a través de la superficie de las celdas. El método de resolución utilizado de forma 
general en esta tesis, es el denominado Upwind de primer orden por ser el más robusto [2,5]. 
La resolución es iterativa a partir de unos valores iniciales suministrados por el usuario y un paso 
de iteración. Nuestra experiencia indica que el tiempo de iteración que propone el propio 
software en modo conservador es una buena opción en la mayoría de los casos. Cuando se 
aprecien problemas de convergencia como es el caso de comportamientos de tipo oscilatorio 
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en torno a la solución, este valor puede ser reducido mediante un factor de escala. Si el factor 
de escala es muy pequeño el tiempo requerido para alcanzar una solución aumentará. La 
aplicación permite monitorizar durante la resolución valores característicos del sistema. Se ha 
encontrado que ésta es una herramienta muy recomendable a la hora de confirmar si la solución 
evoluciona adecuadamente hacia la convergencia. Si tras un número de iteraciones 
suficientemente alto, el sistema no ha logrado converger probablemente sea preciso 
reconsiderar el mallado o el intervalo de tiempo característico para la integración del sistema. 
 
3.3 REFORMADO DE METANO Y ALCOHOLES CON VAPOR DE AGUA 
En primer lugar se presentará el estudio del efecto de las principales variables de proceso en el 
reformado con vapor de agua de etanol y metano en microrreactores de pared catalítica 
empleando geometrías sencillas compuestas por entre 1 y 4 microcanales. Posteriormente, se 
extenderá el estudio al caso de un reactor de reformado de metanol compuesto por 100 
microcanales, donde el combustible junto con el vapor de agua se alimenta a los canales 
mediante una cámara de distribución de flujo. Se presentará el efecto de la geometría de la 
cámara en la distribución del fluido en los canales así como el impacto de las pérdidas de calor 
a través de las paredes externas del dispositivo. 
3.3.1 Efecto de las variables de operación en el reformado de etanol 
La colaboración con el grupo del Prof. Jordi Llorca de la Universidad Politécnica de Cataluña nos 
permitió disponer de datos experimentales de reformado de etanol en un reactor 
micromonolítico de silicio empleando un catalizador de Co3O4-ZnO [6]. 
Aunque la reacción de reformado de etanol con vapor de agua (ESR) se puede representar 
idealmente de acuerdo a: 
       ( ) + 3    ( )
                      
 ⎯⎯⎯⎯⎯⎯  2    + 6                                      ∆ °     = 174   /    
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entre los productos de reacción también se detectaron acetaldehído, CH3CHO, CO y CH4. 
Tras una revisión bibliográfica se propuso un esquema de reacción más complejo, donde el 
etanol se descompone en acetaldehído (R1) y este componente es el que se reforma con vapor 
de agua (R4). La descomposición del etanol a CO, CH4 e H2 (R2) es significativa en las condiciones 
del estudio. Además, el CO también puede proceder de la reacción de WGS reversa que está 
favorecida a alta temperatura (R3). 
      
                       
 ⎯⎯⎯⎯⎯⎯⎯         +                           ∆ °     = 71,0   /     (R1) 
      
                       
 ⎯⎯⎯⎯⎯⎯⎯     +     +                         ∆ °     = 52,9   /    (R2) 
   +     
         ,           
 ⎯⎯⎯⎯⎯⎯⎯⎯⎯      +                             ∆ °     = −34,5   /    (R3) 
       + 3   
                    
 ⎯⎯⎯⎯⎯⎯  2    + 5                ∆ °     = 127,4   /    (R4) 
Asumiendo las reacciones anteriores como elementales, resultan las ecuaciones 1-7 que 
expresan las velocidades de generación o desaparición de las distintas especies: 
   Pk -Pk -R OH5H2C2OH5H2C1OHHC 52  (1) 
   PP5·k 
K
PP
PPk Pk  PkR 3 O2HCHO3CH4
WGS
HCO
OHCO3OH5H2C2OH5H2C1H





 
 22
22
 (2) 
               PkR OH5H2C2CH 4  (3) 
               PPkPkR 3 O2HCHO3CH4OHHCCHO3CH  521  (4) 
               
K
PP
PPkP·kR
WGS
HCO
OHCO3OHHCCO 




 
 22
2522
 (5) 
               PPk3- 
K
PP
PPkR 3 O2HCHO3CH4
WGS
HCO
OHCO3OH 




 
 22
22
 (6) 
Capítulo 3 
 
 
156 
 
 
 
 
 
               PPk2 
K
PP
PPkR 3 O2HCHO3CH4
WGS
HCO
OHCO3CO 




 
 22
22
 (7) 
siendo, 
       773KT ;        
TTR
E
expkk ref
ref
iref
ii















11
 (8) 
               .
T
.
expKWGS 





 334
84577
 (9) 
El ajuste de los datos experimentales a este modelo cinético proporcionó las constantes 
cinéticas referidas a 500 °C y las energías de activación que se recogen en la Tabla 3:  
Tabla 3. Parámetros cinéticos estimados para el reformado de etanol sobre 
Co3O4-ZnO. 
Reacción 
K 773
i
k  [mol/(m3·min·bara)] Ei (kJ/mol) 
1 2,1·104  (a=1) 70 
2 2,0·103  (a=1) 130 
3 1,9·104  (a=2) 70 
4 2,0·105  (a=4) 98 
 
Este modelo cinético se implementó en el programa de CFD considerando que la generación de 
productos y desaparición de reactivos se produce en la pared interna de los microcanales de 
acuerdo con la estequiometria de las distintas reacciones y la carga de catalizador sobre dicha 
pared expresada en mg/cm2. Desde esta interfase sólido-gas al resto del volumen gaseoso, 
existen fenómenos de transporte de materia por difusión molecular y convección. Los detalles 
del modelo físico y de resolución se recogen en el Anexo. 
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Para visualizar el comportamiento de este sistema, en la Figura 10 se muestran los valores la 
fracción molar de las distintas especies en estado estacionario y las condiciones indicadas a lo 
largo del eje central del microcanal cuando se emplea una relación molar agua/etanol en la 
alimentación de 6 y se comunican al sistema 375 kJ por cada mol de etanol alimentado. Se trata 
de un microcanal de sección cuadrada de 0,7 mm de lado y 20 mm de longitud. 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figura 10. Fracciones molares de las especies que participan en el reformado 
de etanol. Condiciones: GHSV = 43739 h-1; Q = 375 kJ/mol; 1 mg/cm2 de 
catalizador. 
 
Se puede observar que la concentración de etanol disminuye progresivamente a lo largo del 
canal hasta prácticamente desaparecer a la salida del mismo. En cuanto a los productos, su 
concentración aumenta a lo largo del canal siendo CO2 e H2 los productos mayoritarios. El CO y 
CH4 aumentan gradualmente de forma paralela. Por otra parte, cabe destacar que el 
acetaldehído presenta un máximo, característico de los productos intermedios que participan 
en reacciones en serie. Es el resultado de su formación en la reacción de descomposición del 
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etanol, R1, y su consumo por reformado, R4. A continuación se presenta un resumen de los 
efectos de las principales variables de operación: velocidad espacial, carga de catalizador y 
aporte de calor. 
 Velocidad espacial, GHSV 
La velocidad espacial, GHSV (del inglés, Gas-Hourly Space Velocity), relaciona el caudal 
volumétrico de la alimentación con el volumen del microcanal. 
            (ℎ  ) =
 
 
=
  ∙̇ 
 ∙ 
 (10) 
Donde    ̇es el caudal másico de la alimentación, S es la sección, L la longitud del microcanal y  
la densidad de la alimentación en condiciones normales de presión y temperatura. 
Esta variable está inversamente relacionada con el tiempo de contacto de los reactivos con el 
catalizador. Un aumento de la velocidad espacial, de forma general, viene acompañada de una 
reducción de la conversión alcanzada a la salida del reactor, tal y como se observa en la Figura 
11 A. Se ha incluido en esta figura el rendimiento a hidrógeno que decrece de forma algo más 
acusada que la conversión y también la temperatura del fluido a la salida del microcanal. 
Teniendo en cuenta que la temperatura de entrada al sistema es de 450 oC, se puede apreciar 
que a medida que la velocidad espacial aumenta, con lo que la conversión del etanol y el 
rendimiento a hidrógeno disminuyen, la temperatura a la salida del microcanal aumenta 
significativamente. Este efecto indica que se está consumiendo una menor fracción de la energía 
aportada al sistema. En la Figura 11 B se muestra la evolución de las selectividades a los 
productos que contienen carbono. Se observa que las selectividades a CO2 y acetaldehído 
decrecen con la GHSV, mientras que las del CH4 y el CO aumentan, lo que indica que la reacción 
de descomposición de etanol (R2) está favorecida frente a la deshidrogenación a acetaldehído 
(R1) en estas condiciones. La reacción R2 es energéticamente menos demandante 
(∆H = 52,9 kJ/mol) por lo que la cantidad de energía requerida por el sistema reaccionante 
disminuye, aumentando así la temperatura a la salida del canal (Figura 11 A). Esto resulta en una 
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clara disminución del rendimiento a hidrógeno, ya que su producción conforme a la reacción de 
reformado (R4) requiere de la formación previa de acetaldehído. 
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Figura 11. Efecto de la velocidad espacial (GHSV) en: (A) la conversión de etanol, 
rendimiento a hidrógeno y temperatura a la salida; (B) la selectividad. Calor aportado 
375 kJ/mol, carga de catalizador 1 mg/cm2. 
Este comportamiento no es deseable ya que limita la operación a muy altas velocidades 
espaciales. En efecto, por una parte disminuye la producción de hidrógeno y por otra aumenta 
el contenido de CO en el reformado. Por otra parte, la presencia de acetaldehído tampoco es 
positiva, ya que se descompone en las PEMFC generando más CO. 
 Carga de catalizador 
La carga de catalizador es evidentemente una de las variables clave de la operación de un 
microrreactor. En este estudio se ha considerado cargas de catalizador entre 1 y 4 mg/cm2, lo 
que considerando un espesor típico de 10-20 µm por cada mg/cm2 de carga supone un espesor 
de 10-80 µm de la capa catalítica. Se trata de un valor razonablemente bajo para un tamaño de 
microcanal de 0,7 mm (700 µm), así como para poder suponer que los efectos de difusión interna 
en la capa de catalizador no sean limitantes. 
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En la Figura 12 A se puede observar que a medida que se carga más catalizador, la conversión 
de etanol se mantiene prácticamente sin cambios mientras que aumenta el rendimiento a H2 y 
disminuye la temperatura de salida. Un aumento de la carga supone favorecer especialmente la 
reacción de deshidrogenación (R1) que es la más lenta. El incremento de la velocidad de reacción 
asociado a una carga de catalizador mayor, resulta en un mayor consumo de calor y con ello una 
disminución de la temperatura. Así, el incremento del rendimiento a H2 es debido a la mejor 
selectividad (Figura 12 B) y no a un aumento de la conversión. 
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Figura 12. Efecto de la carga de catalizador en: (A) la conversión de etanol, rendimiento a 
hidrógeno y temperatura a la salida; (B) la selectividad. Calor aportado 375 kJ/mol, GHSV = 
46.700 h-1. 
 
 Aporte externo de calor 
El reformado con vapor de agua de hidrocarburos es una reacción altamente endotérmica por 
lo que es imprescindible un aporte energético externo para sustentar la reacción. Hay que tener 
en cuenta que la reacción global de reformado de etanol hasta CO2 e H2 presenta una entalpía 
de 175 kJ/mol. El aporte de calor también debe ser suficiente para calentar la alimentación del 
reactor, que en nuestro caso se encuentra a 450oC, hasta la temperatura de reacción. En el caso 
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de que el sistema no sea adiabático se producirán las correspondientes pérdidas de calor a los 
alrededores que también deberán tenerse en cuenta para determinar el aporte de energía 
necesario. 
Para dar una idea de la influencia de esta variable, se muestran a continuación los resultados de 
una serie de simulaciones donde se ha variado la aportación calorífica entre 250 y 375 kJ por 
cada mol de etanol alimentado. Las paredes exteriores se han considerado adiabáticas por lo 
que no se producen pérdidas de calor. En la Figura 13 se muestra la evolución de la conversión 
de etanol, el rendimiento a H2 y la temperatura a la salida del microcanal en función del calor 
aportado para una GHSV de 69.952 h-1. Se observa que tanto la conversión, como la 
temperatura, son muy sensibles a la cantidad de calor suministrada al sistema. Tal como se 
muestra en la Figura 13 A, es necesario aportar más de 375 kJ/mol para alcanzar conversiones 
superiores al 95%. Esta energía es superior a la requerida por la reacción de reformado, dado 
que también intervienen otras reacciones endotérmicas como son la deshidrogenación y la 
descomposición del etanol. 
Se observa cómo aunque la conversión de etanol aumenta casi linealmente con el calor 
aportado, el rendimiento a hidrógeno no aumenta de la misma forma lo que puede ser debido 
a que a medida que aumenta la temperatura se ve favorecida la reacción de descomposición de 
etanol (R2), tal y como sugiere el aumento de la selectividad a CO y CH4 que se aprecia en la 
Figura 13 B. 
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Figura 13. Efecto del calor aportado en: (A) la conversión de etanol, rendimiento a 
hidrógeno y temperatura a la salida; (B) la selectividad. Carga de catalizador = 1 mg/cm2 y 
GHSV = 69.952 h-1. 
 
3.3.2 Efecto del tamaño y geometría del microcanal en el reformado de metano 
Las simulaciones a escala de microcanal también han permitido investigar la influencia de la 
dimensión característica y la geometría del microcanal, para lo que se eligió la reacción de 
reformado de metano con vapor de agua (SRM), si bien ya se disponía de cierta experiencia en 
el grupo sobre el efecto de la dimensión característica en el reformado de metanol con vapor 
de agua [7]. La Figura 14 muestra los dos tipos de geometrías consideradas en esta parte del 
trabajo. Se trata de un pequeño bloque con 4 microcanales y otra con 2 microrrendijas. Para 
ambas geometrías se ha investigado el efecto de la dimensión característica, d. 
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Figura 14. Geometrías consideradas para el reformado de metano. 
 
A diferencia del caso del reformado del etanol en el que el calor se aportaba mediante un 
término de generación a través de las paredes del microrreactor, en este caso, se ha planteado 
la integración térmica del proceso de reformado con el de la combustión del metano, 
aprovechando así una de las características más importantes de este tipo de dispositivos. Se 
cuenta así con microcanales o microrrendijas paralelas de modo que las dos reacciones tienen 
lugar en canales vecinos con transporte de calor desde el proceso exotérmico al endotérmico a 
través de las paredes del microrreactor, que se considera de acero. 
En los canales de reformado, además de la propia reacción de SRM (R5) se ha tenido en cuenta 
la reacción de desplazamiento de agua, WGS (R6): 
    +    
                 
 ⎯⎯⎯⎯⎯      + 3                            ∆ °     = 206,2   /    (R5) 
   +     
         ,              
 ⎯⎯⎯⎯⎯⎯⎯⎯⎯⎯       +                      ∆ °     = −41,2   /    (R6) 
Las expresiones y parámetros cinéticos de ambas reacciones sobre catalizador de níquel se han 
tomado de la literatura [8,9] se recogen en el Anexo. En el caso de la combustión de metano 
(R7) se planteó el empleo de un catalizador de paladio [10]. 
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    + 2  
                  
 ⎯⎯⎯⎯⎯⎯       + 2                      ∆ °     = −802,9   /    (R7) 
Teniendo en cuenta que el valor de referencia de este trabajo de tesis es un microcanal cuadrado 
de 0,7 mm de lado, en el estudio de la influencia de esta variable se han considerado valores 
que van desde 0,35 a 2,80 mm. En cuanto a la anchura de las microrrendijas (w), se ha ajustado 
su valor de manera que la superficie de pared sea equivalente a la de 10 microcanales de 0,7 mm 
de lado. En la Tabla 4 se recogen las dimensiones de las microcanales y microrrendijas 
consideradas, incluyendo también su relación de aspecto (altura/anchura). 
Tabla 4. Dimensiones y características de los microcanales y microrrendijas 
 d (mm) w (mm) Diámetro 
hidráulico (mm) 
Superficie/Volumen 
(mm-1) 
Relación de 
aspecto (d/w) 
Microcanal 
0,35 0,35 0,35 11,43 1 
0,7 0,7 0,7 5,71 1 
1,4 1,4 1,4 2,86 1 
2,8 2,8 2,8 1,43 1 
Microrrendija 
0,35 13,65 0,68 5,86 0,03 
0,70 13,30 1,33 3,01 0,05 
1,40 12,60 2,52 1,59 0,11 
2,80 11,20 4,48 0,89 0,25 
 
En la tabla se pone de manifiesto la gran influencia que tiene la dimensión característica sobre 
la relación superficie/volumen lo que a su vez resulta de gran importancia para un reactor de 
pared catalítica ya que el catalizador se deposita sobre las paredes internas de los microcanales 
o microrrendijas. A su vez, los microcanales presentan una relación superficie/volumen mayor 
que las microrrendijas; la diferencia entre ambas geometrías se acentúa a medida que 
disminuye la dimensión característica. 
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En este estudio no se han tenido en cuenta las limitaciones a la difusión interna en el 
recubrimiento catalítico debido a su pequeño espesor (entre 10 y 20 m) [11]. Esta misma 
suposición la hicieron Kölbl et al. [12] en un estudio de reformado de metanol con vapor de agua 
en un reactor de microcanales donde el catalizador de Pd-Zn/ZnO formaba una capa de 20 µm 
de espesor. Walter et al. [13], en un estudio experimental de reformado de metanol, observaron 
que los fenómenos de difusión interna para capas de catalizador de 5 a 20 µm de espesor eran 
despreciables. Evidentemente, el riesgo de que existan limitaciones de transporte es mucho 
mayor en el reformado de metano debido a las altas temperaturas de operación que conducen 
a unas cinéticas químicas muy rápidas. Así, Zanfir y Gavriilidis [14] estimaron un factor de eficacia 
entre 0,25 y 0,6 para esta reacción en un reactor que contenía una capa de catalizador de 20 µm 
de espesor. Siendo conscientes de que los efectos de las limitaciones de la difusión interna 
podrían influir bajo las condiciones consideradas en este estudio, se considera que la suposición 
asumida no afecta significativamente a las conclusiones obtenidas sobre la influencia de la 
dimensión característica, que es el principal objetivo de esta parte del trabajo. 
A continuación se presentan los resultados del efecto de la velocidad espacial para las distintas 
dimensiones. Se ha considerado que tanto la corriente de reformado como la de combustión 
entran al sistema a 600 ºC, y la relación de caudales másicos de estas corrientes (mR/mC) se ha 
mantenido en 5,06 conforme a un trabajo previo del grupo [11]. Para poder realizar una 
comparación adecuada del efecto de la dimensión característica se han realizado dos conjuntos 
de simulaciones en las que se mantiene constante, por un lado, la velocidad espacial 
volumétrica, GHSV, y por otro, la velocidad espacial referida a la masa de catalizador, WHSV: 
      (ℎ  ) =
 ̇
 
=
 ̇
 ∙    
 (11) 
Donde,    es la masa de catalizador empleada,      es la masa de catalizador por unidad de 
superficie y   es el área interna del microcanal. 
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En la Figura 15 se puede observar la conversión media de metano a la salida del microrreactor 
en función de GHSV (Fig. 15 A), WHSV (Fig. 15 B) y del tamaño característico para el reformado 
de metano con vapor de agua en las condiciones indicadas. 
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Figura 15. Efecto de la dimensión característica (d), la velocidad espacial volumétrica GHSV 
(A) y másica WHSV (B) sobre la conversión de metano a la salida del reactor. Leyenda: 
microcanales (____) y microrrendijas (_ _ _). Condiciones: mR/mC = 5,06; H2O/CH4 = 2. 
 
Se observa que, sobre la base de la velocidad espacial volumétrica, la tendencia general es que, 
la conversión decrece notablemente a medida en que aumenta la dimensión característica y 
este efecto es más acusado cuanto mayor es GHSV. Para el caso de las rendijas, la conversión de 
metano es significativamente menor que para los microcanales para una GHSV dada. Las 
diferencias en el comportamiento entre las dos geometrías se hacen más importantes con el 
aumento de la velocidad espacial. 
Cuando el análisis se hace en base a la velocidad espacial másica, las diferencias entre los 
resultados proporcionados por ambas geometrías se reducen mucho (Figura 15 B). Sin embargo, 
se aprecian tendencias similares, es decir, la conversión de metano aumenta al disminuir la 
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dimensión característica y además, los microcanales permiten obtener conversiones de metano 
mayores que las microrrendijas. 
Las grandes diferencias de comportamiento entre las distintas geometrías y tamaños se pueden 
justificar, en principio, por las diferencias en la relación superficie/volumen de los dispositivos. 
Así, los resultados de la Figura 15 A muestran que la conversión a la salida es mayor en aquellos 
dispositivos en los que la relación superficie/volumen es más grande. Tal y como se ha indicado 
al comentar los resultados de la Tabla 4, la relación superficie/volumen es mayor para los 
microcanales que las microrrendijas y, en ambos casos, aumenta al disminuir la dimensión 
característica, lo que coincide con la variación de la conversión de metano. Obviamente, en un 
reactor de pared catalítica, al aumentar la relación entre la superficie de las paredes internas y 
el volumen del fluido, mejora el contacto y con ello la conversión para una GHSV dada. No 
obstante, al expresar la velocidad espacial como WHSV se corrigen las diferencias entre las 
relaciones superficie/volumen pero se siguen observando diferencias en cuanto a la conversión 
de metano, que continúa siendo mayor para los microcanales que para las microrrendijas y 
aumenta al disminuir la dimensión característica (Figura 15 B). Como se explicará más adelante, 
este comportamiento está relacionado con el desarrollo de perfiles de concentración a lo largo 
de la dimensión característica. 
En cuanto a la influencia de la dimensión característica en la temperatura a salida del canal, en 
la Figura 16 se observa que la tendencia es opuesta a la conversión de metano. Así, la 
temperatura aumenta al aumentar la velocidad espacial y la dimensión característica. 
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Figura 16. Efecto de la dimensión 
característica (d) y la velocidad espacial 
(GHSV) en la temperatura de salida del 
microrreactor. Leyenda: microcanales 
(____) y microrrendijas (_ _ _). Condiciones: 
mR/mC = 5,06, H2O/CH4 = 2.  
 
 
Como la conversión de la combustión del metano es prácticamente completa en todos los casos 
y en todas las simulaciones se ha mantenido constante la relación de caudales másicos de las 
corrientes de reformado y de combustión, se puede considerar que el calor aportado por mol 
de metano alimentado al microrreactor es el mismo en todos los casos. Por consiguiente, la 
temperatura a la salida aumenta en la medida en que la conversión de la reacción de reformado 
disminuye puesto que se consume menos energía en el proceso endotérmico, dando como 
resultado una mayor cantidad de energía disponible como calor sensible. 
La temperatura media a la salida de la reacción de combustión es siempre mayor que a la salida 
del reformado de conformidad con el gradiente de temperatura que garantiza la transmisión de 
calor de la reacción exotérmica a la endotérmica. La diferencia entre estas dos temperaturas es 
muy pequeña pero aumenta con la velocidad espacial y la dimensión característica en la medida 
en la que la conversión de la reacción de reformado disminuye. 
También se ha evaluado el efecto sobre la relación H2/CO a la salida cuyo valor teórico para la 
reacción de reformado con vapor de agua del metano es 3. Los valores superiores son debidos 
a la contribución de la reacción de WGS que produce H2 y consume CO. Tal y como se muestra 
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en la Figura 17, la relación H2/CO se encuentra entre 3,9 y 4, que es un intervalo de valores típico 
cuando se utilizan corrientes de alimentación con una relación H2O/CH4 igual a 2 [11]. 
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Figura 17. Efecto de la dimensión característica 
en la relación molar H2/CO. Leyenda: 
microcanales, símbolos llenos y microrrendijas, 
símbolos huecos. 
 
 
La relación H2/CO presenta un mínimo suave con la conversión del metano. Este hecho puede 
entenderse como resultado de los efectos contrapuestos de la conversión de SRM y la 
temperatura en la reacción de WGS. De hecho, para una conversión de SRM relativamente baja, 
la relación H2/CO es alta. Esto se puede atribuir a un menor consumo de agua a bajas 
conversiones de metano, que a su vez, favorece la reacción de WGS, debido a la mayor 
concentración de agua resultante. Pero a medida que aumenta la conversión de reformado la 
concentración de agua disminuye, al igual que la relación H2/CO, por verse perjudicada la 
reacción de WGS. Según lo discutido previamente, la temperatura disminuye con la conversión 
de SRM debido al mayor consumo de energía por parte de la reacción de reformado lo que se 
traduce en un aumento de la relación H2/CO ya que la reacción de WGS es reversible exotérmica. 
Tal y como se ha discutido anteriormente, las limitaciones al transporte de los componentes de 
la mezcla de reacción podrían tener alguna influencia en el comportamiento del microrreactor. 
En el análisis de los reactores de microcanales de pared catalítica, es habitual asumir que la 
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reacción ocurre en la pared interna del canal sin limitaciones de difusión interna en la película 
catalítica debido a su pequeño espesor. Sin embargo, en las condiciones de régimen de flujo 
laminar bajo las que operan estos dispositivos, el transporte de las especies reaccionantes desde 
el seno del microcanal hasta la superficie interna de sus paredes se desarrolla esencialmente 
por difusión molecular. De forma similar pero en sentido contrario tiene lugar el transporte de 
los productos de la reacción hasta el seno del fluido en el interior de los microcanales. Con el fin 
de analizar cómo influyen el tamaño y la geometría del canal en los fenómenos de difusión 
externa, se ha estudiado los perfiles de concentración de CH4 en la fase gas. 
En la Figura 18 se muestra los perfiles transversales de la fracción molar de CH4 (yCH4) 
normalizada con respecto a su valor de entrada al canal (yCH4e) para distintas posiciones 
longitudinales en los microcanales con dimensiones características de 0,7 y 2,8 mm. Se puede 
observar que la concentración de metano disminuye a lo largo del microcanal y es mayor en el 
centro que en las paredes, lo que es coherente con el hecho de que el metano es un reactivo. El 
perfil de concentraciones se va suavizando a lo largo del canal pero es bastante más pronunciado 
en el canal de 2,8 mm que el de 0,7 mm como resultado de un mayor efecto de la resistencia al 
transporte de materia en el microcanal de mayor tamaño. 
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Figura 18. Evolución de la fracción molar de CH4 
normalizada a lo ancho de microcanales de 0,7 y 
2,8 mm con WHSV = 2708 h-1; GHSV = 40.000 h-1 
(d = 0,7 mm) y GHSV = 10.000 h-1 (d = 2,8 mm). 
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Este mismo efecto se ve con más claridad en la Figura 19 en la cual se muestra la concentración 
de metano a lo largo de la longitud de los canales, de nuevo en diferentes posiciones a lo ancho 
de éstos que van desde el centro hasta prácticamente entrar en contacto con la pared. Los 
perfiles de concentración transversales son más acusados en la zona de entrada donde la 
concentración de reactivo y con ello la velocidad de reacción es mayor. De la misma manera, la 
concentración es mayor en el centro del canal, efecto que es mucho más acusado para el canal 
de 2,8 mm. 
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Figura 19. Evolución de la concentración de CH4 a lo largo de la longitud de microcanales 
para distintas posiciones transversales con WHSV = 2708 h-1; GHSV = 40.000 h-1 (d = 0,7 mm) 
y GHSV  = 10.000 h-1 (d = 2,8 mm). 
 
Comparando los microcanales con las microrrendijas para el mismo valor de WHSV, se puede 
observar en las Figura 20 y Figura 21 que los perfiles de concentración transversales que se 
establecen son más intensos en estas últimas. La mayor intensidad de los perfiles se debe al 
hecho de que en los microcanales de sección cuadrada la anchura y la altura están en escala 
submilimétrica mientras que en las microrrendijas la anchura (13,3 mm) es un orden de 
magnitud mayor que la altura (0,7 mm) dando como resultado unas limitaciones de transporte 
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transversales más acusadas. También en este caso, los perfiles de concentración son más 
pronunciados para la mayor dimensión característica. 
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Figura 20. Evolución de la concentración de CH4 
a lo ancho de microrrendijas de 0,7 y 2,8 mm 
con WHSV = 2708 h-1; GHSV = 21.048 h-1 (d = 
0,7 mm) y GHSV = 6.249 h-1 (d = 2,8 mm). 
 
 
 
Figura 21. Mapas de concentración de CH4 en microrrendijas de 2,8 mm con WHSV = 2708 
h-1 (GHSV = 6.249 h-1). 
yCH4/yCH4e 
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En la Figura 22, se muestra la evolución de la temperatura en los microcanales de SRM de 0,7 mm 
(A) y 2,8 mm (B) correspondientes a los casos recogidos en la Figura 19. 
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Figura 22. Evolución de la temperatura de reformado a lo largo de la longitud para 
microcanal de 0,7 (A) y 2,8 mm (B) en las posiciones indicadas. 
 
Se puede decir que para el caso del canal de 0,7 mm (Figura 22 A), los perfiles transversales de 
temperatura son prácticamente despreciables. A partir de 1/4 de la longitud del canal la 
temperatura apenas cambia y el reformado transcurre prácticamente isotermo. En cambio, para 
el caso del canal de 2,8 mm el perfil de temperaturas es más marcado y varía en las primeras 
tres cuartas partes del canal (Figura 22 B). En ambos casos, se desarrollan perfiles muy 
importantes cerca de la entrada al canal. La temperatura es muy alta cerca de la pared del canal 
debido a la proximidad de los canales de combustión de metano mientras que es menor en el 
centro del canal. 
Para el caso de las microrrendijas, el efecto de la transferencia de calor se muestra en forma de 
contornos de colores. En la Figura 23 (A-C) se puede observar la temperatura en el bloque de 
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acero y en un plano central en las regiones fluídicas de combustión y reformado, 
respectivamente. La máxima diferencia de temperatura en el bloque es de alrededor de 80 °C 
que no es un valor excesivo. En lo que se refiere dominio de combustión de metano, la 
temperatura experimenta un pico en torno a 1060 °C mientras que la temperatura a la salida es 
de 967 °C. En el caso del dominio de reformado, los perfiles de temperatura son más suaves y la 
reacción transcurre a unos 959 °C en la mayor parte del dominio. 
 
Figura 23. Temperatura en el bloque 
sólido (A) y en un plano central de la 
combustión del metano (B) y de SRM 
(C) de la microrrendija de 0,7 mm 
(GHSVSRM = 21.048 h-1). 
 
 
Al considerar estos resultados para una microrrendija de 2,80 mm, los perfiles de temperatura 
cambian levemente. Tal como se puede observar en la Figura 24, la diferencia de temperatura 
máxima en el bloque sólido, es de alrededor de 20 °C, que es algo menor que lo encontrado para 
la microrrendija de 0,7 mm. Sin embargo, los perfiles de temperatura en las regiones fluídicas 
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son más acusadas al aumentar la dimensión del canal a 2,8 mm. En el caso de la reacción de 
combustión de metano, aparecen puntos calientes cerca de las paredes, mientras que la 
temperatura de combustión media a la salida es 978 °C. En el dominio de reformado, aparecen 
perfiles de temperatura transversales a lo largo de la primera mitad de la microrrendija. A partir 
de este punto, la reacción de reformado progresa casi isotérmicamente a unos 955 °C. 
Figura 24. Perfiles de temperatura en el bloque 
sólido (A) y en el plano central para la combustión 
de metano (B) y SRM (C) para microrrendijas de 
2,8 mm (GSHVSRM = 6.249 h-1). 
 
 
A la vista de estos resultados, es razonable atribuir el descenso de eficacia en los microrreactores 
al aumentar la dimensión característica al aumento de las limitaciones a la transferencia de calor 
y materia. 
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Zanfir y Gavriilidis [14] también encontraron gradientes transversales de temperatura y 
composición en un estudio 2D de la reacción de SRM acoplada a la combustión de metano en 
un reactor catalítico de placas. El efecto de las limitaciones de transporte se evaluó mediante el 
número adimensional de Fourier (Fo) másico, que es una función de la posición axial (x) y se 
puede utilizar para evaluar si las moléculas de metano tienen el suficiente tiempo para alcanzar 
la pared catalítica desde el centro del canal antes de salir del reactor [14]: 
   =
   
  
∙
      ( )
( / ) 
 (12) 
 
Donde   es la longitud del canal o placa (20 mm),    es la velocidad axial del gas y      ( ) es el 
coeficiente de difusión molecular del metano en la posición axial considerada. Números de Fo 
mayores que 1 (ln Fo > 0) indican que las moléculas del reactivo tienen tiempo suficiente para 
alcanzar la pared antes de salir del microrreactor. 
En la Figura 25 se muestran los valores de ln Fo a lo largo de los microcanales con dimensiones 
características de 0,7 y 2,8 mm para varias velocidades espaciales. 
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Figura 25. Evolución del número de Fourier 
másico a lo largo de la longitud del microcanal de 
reformado. Leyenda: en azul, canal de 0,7 mm; en 
negro de 2,8 mm. 
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Como es natural, Fo decrece a lo largo del canal y, para un determinado tamaño, disminuye al 
aumentar la GHSV debido al aumento de la velocidad axial. Sin embargo, los números de Fo son 
significativamente mayores para el microcanal de 0,7 mm, lo que significa que para esta longitud 
característica las limitaciones a la difusión externa son poco importantes. Por lo tanto, se puede 
decir que en el intervalo de trabajo no hay prácticamente limitaciones a la difusión externa en 
canales de 0,7 mm. Incluso para el microcanal de 2,8 mm, sólo se han obtenido números de Fo 
menores de 1 (ln Fo <0) en longitudes de canal avanzadas y velocidades espaciales elevadas. 
Para el caso de las microrrendijas, el número de Fo másico también puede calcularse tomando 
como referencia la anchura de la microrrendija, lo que en este caso se ha denominado número 
de Fourier másico transversal, Fotransversal: 
             =
   
  
∙
      ( )
(   ⁄ ) 
 (13) 
donde    es la anchura de la microrrendija. 
En la Figura 26 se presenta ambos números de Fo másicos para el caso de la microrrendija de 
2,8 mm. Tal y como se esperaba, el número de Fo transversal es menor que el número de Fo 
basado en la altura del canal. Para la GHSV más alta considerada (6.249 h-1), Fotransversal es menor 
que 1 incluso a la entrada de la microrrendija. Esto ilustra las fuertes limitaciones de transporte 
existentes en estas geometrías y que son responsables de un peor comportamiento comparado 
con los microcanales de sección cuadrada. 
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Figura 26. Número de Fourier másico a lo largo de las microrrendijas de SRM de 2,8 mm. 
 
Renken y Kiwi-Minsker [15] analizaron exhaustivamente diversos aspectos de los reactores 
catalíticos microestructurados. En lo que respecta a los reactores de pared catalítica, además de 
las limitaciones difusionales, los autores también hacen hincapié en la importancia del modelo 
de flujo. De hecho, en el régimen laminar que, por lo general, prevalece en la operación de los 
microrreactores, la difusión radial favorece la mezcla, mientras que la difusión en la dirección 
axial intensifica el perfil de velocidad parabólico ensanchando la distribución de tiempos de 
residencia, lo que afecta generalmente de forma negativa al rendimiento del reactor. 
La dispersión axial se caracteriza por el número adimensional de Bodenstein (Bo) que para los 
microcanales se puede calcular como sigue: 
   = 200 ∙  ∙
      
  
   (14) 
Donde   es el tiempo de residencia medio del fluido y     el diámetro hidráulico. 
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Los números de Bo también han sido calculados para los microcanales y las microrrendijas 
utilizados en este estudio, bajo las condiciones más desfavorables: altas GHSV,   bajos y a una 
temperatura media de 900 °C. Para canales de 0,7 mm y GHSV de 40.000 h-1 se encuentra que 
Bo está en torno a 10.650 mientras que para los de 2,8 mm y velocidades de 10.000 h-1 presenta 
una valor de 2.660. Estos valores son mucho mayores que 100 y por consiguiente, los efectos de 
dispersión axial no son importantes [15]. Para el caso de las microrrendijas, también se han 
calculado los números de Bo. Los valores obtenidos son aproximadamente la mitad de los 
encontrados para los microcanales correspondientes por lo que, los efectos de dispersión axial 
son también despreciables. 
Los números de Reynolds (Re) medios para estos casos son 24 y 17, por lo que el régimen de 
flujo es claramente laminar. No obstante, tal y como se ilustra en la Figura 27 para el canal de 
2,8 mm y Re igual a 17, se puede observar una zona afectada por los efectos de entrada 
relativamente importante (aproximadamente la mitad de la longitud del canal). También para 
el canal de 0,7 mm y para las microrrendijas se ha encontrado un desarrollo de flujo similar. 
 
Figura 27. Perfiles de velocidad en el plano central del microcanal de 2,80 mm a una GHSV 
de 10.000 h-1. 
 
Capítulo 3 
 
 
180 
 
 
 
 
 
3.3.3 Reformado de metanol: Distribución del flujo a un microrreactor 
Hasta ahora los resultados presentados se han obtenido considerando uno o varios 
microcanales como representativos del conjunto del microrreactor. En este apartado se va a 
realizar un análisis a una escala superior, la del bloque o microrreactor. En primer lugar se 
estudiarán los efectos de la distribución del flujo para un modelo físico consistente en un reactor 
de 100 microcanales o de 10 microrrendijas donde el fluido que constituye la alimentación 
accede a los canales a través de unas cámaras de distribución de flujo o precámaras, tal y como 
se ha descrito en el apartado 3.2. En el apartado 3.3.4 se abordarán los efectos de las pérdidas 
de calor desde estos microrreactores. 
El sistema considerado corresponde al reformado de metanol con vapor de agua. Este sistema 
ha sido estudiado en colaboración con el grupo del Prof. Mario Montes de la UPV/EHU, que nos 
proporcionó datos experimentales empleando un catalizador de Pd/ZnO. El esquema de 
reacciones considerado para el ajuste cinético de los datos experimentales es el siguiente: 
      +    
                    
 ⎯⎯⎯⎯⎯⎯      + 3                  ∆     
  = 59,6   /     (R8) 
      
                    
 ⎯⎯⎯⎯⎯⎯      + 2                               ∆     
  = 98,6   /    (R9) 
   +    
        ,           
 ⎯⎯⎯⎯⎯⎯⎯⎯      +                          ∆     
  = −39,0   /    (R10) 
Las ecuaciones cinéticas obtenidas y los correspondientes parámetros cinéticos se recogen en 
el Anexo. 
Dado el pequeño volumen de un canal individual, para producir cantidades de producto 
sustanciales es necesario que los microrreactores estén constituidos por gran cantidad de 
canales a los cuales el reactante llega a través de unas cámaras de distribución de flujo. Un 
diseño inadecuado de estas cámaras puede conducir a una deficiente distribución de tiempos 
de residencia lo que repercute negativamente en el rendimiento y/o selectividad de los 
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procesos. Si además las reacciones presentan efectos térmicos muy fuertes, una distribución de 
flujo irregular puede favorecer la formación de perfiles de temperatura no deseados con incluso 
generación de puntos calientes y/o extinción de reacciones. 
El estudio de la influencia del diseño de la precámara en la distribución de flujo tanto para un 
bloque de 100 microcanales como de 10 microrrendijas, se ha realizado en condiciones 
isotermas para poder prescindir de las ecuaciones de transporte de energía en los diferentes 
dominios y así reducir el esfuerzo computacional. Se han analizado varios tipos de cámaras de 
distribución, variando el ángulo de expansión (α) del elemento difusor y la longitud de la cámara 
prismática que permite su unión con el bloque tal y como se ha descrito en el apartado 3.2 
(Figura 5 y Figura 6). El ángulo de expansión ha sido introducido por Rebrov et al. [16] para 
caracterizar las cámaras de distribución de flujo. Estos autores encontraron que es necesario un 
valor suficientemente bajo del ángulo de expansión para alcanzar una distribución de flujo 
homogénea; en caso contrario, se produce un efecto chorro (jet flow), de manera que el fluido 
impacta con el bloque del reactor creando caminos preferenciales. 
En la Figura 28 se comparan los resultados proporcionados por los diseños denominados DH1 y 
DH3, correspondiendo este último a un caso extremo con el ángulo de expansión más alto 
posible (180o). En la figura se incluyen, por un lado, los vectores de velocidad en un plano central 
paralelo a la dirección del flujo y, por otro, los valores de conversión de metanol en un plano 
central perpendicular al flujo. 
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Figura 28. Vectores de velocidad en un plano central y paralelo a la dirección del flujo; 
Conversión de metanol en un plano central y perpendicular al flujo. Condiciones: GHSV = 
20.000 h-1, S/C = 1,25, T = 375 °C. 
 
Se puede ver que mientras el diseño DH1 proporciona una distribución de flujo prácticamente 
homogénea, en el caso DH3, el flujo se concentra en los canales y rendijas sobre las que impacta 
directamente la corriente de chorro que crea la corriente de alimentación. Como resultado, el 
tiempo de residencia del fluido es considerablemente más corto en los microcanales y las 
microrrendijas centrales que en los de la periferia y con ello, la conversión de metanol es 
significativamente menor en los microconductos localizados en frente del tubo de entrada. 
También se puede ver que la influencia de la cámara de distribución en los microcanales y las 
microrrendijas es considerablemente diferente. En el caso del diseño DH3 para microcanales, 
las filas de la parte superior e inferior, las más alejadas del tubo de acceso, se caracterizan por 
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presentar unas velocidades de flujo menores al resto. En el caso de las microrrendijas, salvo las 
dos rendijas centrales, el resto se comportan de forma similar. Esto se debe a que la fracción del 
volumen hueco correspondiente a los microconductos centrales afectados por velocidades de 
flujo comparativamente altas es considerablemente mayor en el caso de las microrrendijas, 
alrededor del 20%, que en el de los microcanales, 4-10%. 
La Figura 29 recoge influencia de la geometría de la cámara de acceso en el rendimiento a 
hidrógeno, YH2 de la reacción de reformado de metanol. Se han incluido como referencia los 
resultados obtenidos con un único microconducto. Se puede observar que con independencia 
de la geometría, YH2 aumenta con la temperatura de reacción y con el descenso de GHSV, ya que 
estas condiciones conducen a una mayor conversión de metanol. Con respecto a la influencia de 
la cámara de acceso, en el caso de los microcanales se observa un efecto limitado: la deficiente 
distribución de flujo de la cámara DH3 da lugar a rendimientos de hidrógeno tan solo 
ligeramente más bajos a altas temperaturas y velocidades espaciales. En efecto, a pesar de que 
el flujo de chorro ocasionado es muy llamativo, afecta a un número de canales pequeño y se 
produce una cierta compensación entre los conductos con mayor y menor tiempo de residencia. 
El comportamiento global de los microrreactores con 100 microcanales a los cuales el fluido 
accede con las cámaras de acceso DH1-DH4 es prácticamente idéntico al de un microcanal. Esto 
tiene una importante consecuencia práctica en los estudios de modelado y simulación ya que el 
estudio de un solo microcanal permite obtener resultados representativos del conjunto del 
reactor de manera muy rápida y con un esfuerzo computacional relativamente bajo. 
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Figura 29. Rendimiento a H2 durante el reformado de metanol con vapor de agua para el 
reactor de microcanales (A) y microrrendijas (B) empleando diferentes diseños de la cámara 
de acceso. 
 
Respecto a las microrrendijas, la Figura 29 B muestra que una sola microrrendijas y el 
microrreactor con las cámaras DH1 y DH4 dan resultados similares. En cambio, el diseño DH2, y 
especialmente el DH3, producen un efecto negativo en el comportamiento del microrreactor, 
dando lugar a rendimientos de hidrógeno menores. Este comportamiento es más pronunciado 
a medida en que la temperatura y la velocidad espacial aumentan. Como se ha mencionado, en 
el caso de las microrrendijas, una mayor proporción del volumen está afectado por el efecto 
chorro en comparación con los microcanales, lo que explica que el bloque de microrrendijas esté 
más afectado por la geometría de la cámara de acceso. 
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3.3.4 Reformado de metanol en microrreactores no adiabáticos. Pérdidas de calor 
Hasta este momento, en este trabajo se han venido considerado sistemas adiabáticos, es decir, 
sin considerar las pérdidas de calor asociadas a los procesadores de combustible que de acuerdo 
con Shah y Besser pueden suponer hasta un 75 % del calor que es necesario aportar al 
microrreactor en reacciones de reformado [17,18]. 
Se ha llevado a cabo un estudio del alcance de las pérdidas de calor suponiendo únicamente un 
mecanismo de transmisión de calor por convección a una atmósfera que se encuentra a 30 oC. 
Las pérdidas por radiación se han despreciado en este estudio debido a las relativamente bajas 
temperaturas que implica el reformado de metanol aunque algunos estudios realizados indican 
que la radiación puede contribuir en alrededor del 25% a las pérdidas de calor [17,18]. Se ha 
empleado un microrreactor de 100 microcanales con la cámara distribuidora DH1 (ver la Figura 
5). En este modelo se han incluido en el bloque sólido 6 puntos donde se genera calor para así 
sustentar la reacción de reformado emulando la presencia de cartuchos calefactores eléctricos 
en lugar del acoplamiento con un proceso exotérmico (véase Anexo) con el fin de ahorrar tiempo 
de cálculo. 
El calor suministrado se ha calculado basándonos en la energía mínima requerida para reformar 
la totalidad del metanol alimentado, así: 
       =         ,  ∙∆   ∙    (15) 
Donde,         ,  (mol/s) es el caudal molar de metanol en la alimentación, y ∆   =  59,6 kJ/mol 
es el calor de la reacción de reformado.     es un factor que tiene en cuenta la energía extra 
requerida para calentar la corriente de alimentación desde la temperatura de entrada, 200 °C, 
hasta la temperatura de reacción, aportar energía para compensar la contribución de la reacción 
de descomposición del metanol que es energéticamente más demandante (∆   =  98,6 kJ/mol) 
que la de reformado y, fundamentalmente, para compensar las pérdidas de calor. 
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La Figura 30 muestra la evolución de la conversión de metanol (A) y el rendimiento a H2 (B) a la 
salida del microrreactor en función del valor del coeficiente de transmisión de calor (h) entre la 
superficie externa del microrreactor y el aire circundante. Un valor de h igual a 0 corresponde a 
un microrreactor idealmente aislado (adiabático). Por otro lado, 5 W/(m2·K) es un valor típico 
para la convección natural [19]. Se ha adoptado un valor de 2 W/(m2·K) para lo que podría 
corresponder a un microdispositivo insuficientemente aislado, mientras que 10 W/(m2·K) se ha 
considerado como una aproximación a los efectos del incremento de área de pérdidas de calor 
por ejemplo el asociado a las conexiones, tuberías, etc. 
En el caso del reactor adiabático, es necesario aportar entre 2,5 y 3 veces el calor 
correspondiente al reformado de metanol para alcanzar las temperaturas que garantizan altas 
conversiones. Además este valor aumenta ligeramente con la velocidad espacial. En presencia 
de pérdidas de calor, la energía necesaria es obviamente mayor (véase la Figura 30): para h = 
2 W/(m2·K) se requiere un valor     cercano a 3,5 para obtener una conversión completa con 
GHSV= 5.000 h-1;     aumenta hasta 5,5 para h = 5 W/(m
2·K) y para h = 10 W/(m2·K), la demanda 
energética puede ser hasta 9 veces mayor que la que correspondería si se consideraría 
solamente el calor necesario para la reacción de reformado. Para obtener conversiones de 
metanol dentro del intervalo 0,96-0,99 con h = 5 W/(m2·K), las pérdidas de calor suponen hasta 
84% del suministro de energía a GHSV = 5.000 h-1 y hasta un 27 % para GHSV = 10.000 h-1. 
Claramente la importancia relativa de las pérdidas de calor aumenta al disminuir la velocidad 
espacial debido a que se mantienen relativamente constantes al depender de la temperatura de 
la superficie externa, mientras que la magnitud de la energía total implicada disminuye al 
disminuir el caudal alimentado (menor GHSV). 
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Figura 30. Conversión de metanol (A) y rendimiento a H2 (B) en un reactor de reformado de 
100 microcanales en función del factor de aporte de energía (   ), el coeficiente de 
transmisión de calor (h) y la velocidad espacial. 
En la Figura 30 B se observa como el rendimiento a hidrógeno presenta un máximo cuando se 
realiza un aporte de energía adecuado. Si se añade calor en exceso, la temperatura aumenta y 
el rendimiento disminuye por el efecto de la reacción de WGS inversa, que consume hidrógeno 
y está favorecida a altas temperaturas. 
Finalmente, en la Figura 31 se muestra el mapa de temperaturas en el bloque sólido (h = 
10 W/m2K) y en un plano central del dominio fluido para GHSV de 5.000 h-1 y 50.000 h-1 con 
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valores de     de 9 y 3,5, respectivamente, que son los que garantizan una conversión de metanol 
superior a 0,99. 
 
Figura 31. Perfil de temperatura en un reactor de 100 microcanales con h = 10 W/m2K y con 
valores de     de 9 para GHSV de 5.000 h
-1 (A) y de 3,5 para 50.000 h-1 (B). 
Se observa que el sistema presenta una notable isotermicidad, en especial en el fluido que 
circula por los microcanales, siendo la región de entrada donde los cambios de temperatura son 
más pronunciados. En el caso del sólido, la diferencia de temperatura máxima es de 6 °C para 
GHSV = 5.000 h-1, y aumenta hasta 29 °C para 50.000 h-1. Los puntos más calientes corresponden 
a las zonas donde están las fuentes de calor, y las temperaturas más bajas a la entrada de los 
microcanales donde el consumo de calor es más importante. También se observa que las 
temperaturas del bloque son mucho mayores para GHSV = 50.000 h-1, a pesar de que     es 
menor, ya que la cantidad de calor aportada en términos absolutos también es mucho mayor. 
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3.4 OXIDACIÓN PREFERENCIAL DE CO, CO-PrOx 
El último sistema considerado en esta tesis corresponde a la reacción de oxidación preferencial 
de CO, CO-PrOx, con diversos catalizadores (Au/CeFe, CeCu y Au/CeCu). Esta parte del trabajo 
se ha llevado a cabo en colaboración con el grupo del Prof. José Antonio Odriozola, de la 
Universidad de Sevilla, que se ha ocupado del programa experimental que ha proporcionado los 
datos con los que se han elaborado los modelos cinéticos que se recogen en el Anexo. 
Hay que resaltar que el principal reto de los catalizadores para la reacción de CO-PrOx consiste 
en, por un lado, que la reacción ocurra a temperaturas relativamente bajas y, por otro lado, 
obtener una alta selectividad a la oxidación CO, ya que la reacción de oxidación de H2 compite 
con esta última. 
   + 1 2⁄    
                      
 ⎯⎯⎯⎯⎯⎯⎯                          ∆     
  = −283   /      (R11) 
   + 1 2⁄    
                      
 ⎯⎯⎯⎯⎯⎯⎯                          ∆     
  = − 242   /        (R12)   
  
El estudio se inició adoptando un régimen isotermo para identificar las variables de proceso más 
importantes sin grandes costes computacionales. A continuación, se han realizado simulaciones 
en régimen no isotermo para valorar la importancia del control de la temperatura sobre la 
selectividad del proceso empleando un modelo físico de dos dominios, acoplando la reacción 
con la refrigeración. Se ha considerado una corriente modelo con una composición en CO, H2, 
H2O y CO2 típica de un reformado que de forma previa a su alimentación a la pila de combustible 
requiera reducir el contenido en CO. 
Se ha realizado el análisis de la influencia de las principales variables de operación: GHSV, carga 
de catalizador y relación O2/CO en la alimentación. También se ha estudiado la influencia de la 
geometría y el tamaño del canal. 
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3.4.1 Influencia del catalizador 
La Figura 32 recoge el contenido de CO alcanzado en la corriente de salida del reactor cuando 
se trata una alimentación con 10.000 h-1 de velocidad espacial y con una composición de 1 % 
CO, 69,5 % H2, 10 % CO2, 10 % H2O, 2 % de O2 y N2 (balance). Tal como se puede observar los 
catalizadores estudiados logran oxidar el CO de la alimentación hasta alcanzar un valor mínimo 
a una temperatura dada que depende del catalizador. El catalizador Au/CeFe es activo a muy 
bajas temperaturas aunque es difícil obtener concentraciones de CO por debajo de 1000 ppmv, 
en las condiciones consideradas. Con los otros dos catalizadores, es posible alcanzar 
concentraciones de salida de CO muy bajas, hasta de 1-100 ppmv. El valor mínimo es el resultado 
del efecto opuesto que tiene la temperatura sobre la conversión de CO y en la selectividad del 
O2 para producir CO2 en lugar de H2O. Por encima de un valor óptimo de la temperatura se 
favorece la oxidación de H2 (Figura 32 C-D) por su mayor energía de activación comparada con 
la oxidación de CO, por lo que la concentración de CO a la salida del microcanal comienza a 
aumentar (Figura 32 A). El mínimo contenido de CO coincide con la temperatura a la cual se 
alcanza una conversión de O2 cercana al 100 % (Figura 32 A-B). 
Se observa que la incorporación de Au a la formulación CuOx-CeO2 mejora la actividad catalítica 
porque las conversiones de O2 y el CO son completas a 184 °C, mientras que para el catalizador 
CuOx-CeO2 se requieren 200 °C (Figura 32 B-C). Sin embargo, para una temperatura de reacción 
dada, la conversión de H2 es mayor para el catalizador con Au (Figura 32 D). Además, el 
incremento de la conversión de H2 es mayor que la del CO dando como resultado una menor 
selectividad a la oxidación de CO para el caso de Au/CuOx-CeO2 comparando con CuOx-CeO2. 
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Figura 32. Evolución del contenido en CO (A), conversión de O2 (B), CO (C), e H2 (D) en 
función de la temperatura de reacción y del catalizador. Condiciones: GHSV = 10.000 h-1, 
1 % CO, O2/CO= 2, y 1 mg catalizador/cm2. 
 
Tomando 100 ppm como límite de la concentración de CO, la ventana de temperaturas de 
operación se hace más estrecha y toma valores menores al incorporar oro al catalizador. Este 
comportamiento está de acuerdo con los resultados experimentales [20]. El catalizador Au/CeFe 
no cumple las condiciones para obtener concentraciones de CO por debajo de 100 ppm, por lo 
que no se le considerará en el resto de este resumen de resultados. 
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3.4.2 Efecto de la carga de catalizador, la GHSV y la relación O2/CO en la alimentación 
En las Figura 33-Figura 35 se muestra la influencia de la carga de catalizador, la velocidad espacial 
y la relación O2/CO (λ) en el contenido de CO mínimo en la corriente de salida y la temperatura 
de reacción a la que se alcanza. 
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Figura 33. Influencia de la carga de catalizador 
en el contenido mínimo de CO y la temperatura 
de reacción. 
 
 
Tal y como cabía esperar, el contenido en CO a la salida del canal disminuye a medida que 
aumenta la carga de catalizador. La temperatura a la cual se alcanza el mínimo contenido de CO 
disminuye de la misma manera (Figura 33). Respecto al catalizador de oro, donde una carga de 
1 mg/cm2 permite una reducción relativamente modesta de la concentración de CO hasta 
55 ppm, el incremento de la carga hasta 2 y 5 mg/cm2 disminuye el contenido final de CO a unos 
valores muy interesantes desde el punto de vista práctico de 10 ppm (175 °C) y 1,7 ppm (162 °C), 
respectivamente. El microrreactor recubierto con CuOx-CeO2 (5 mg/cm2) es capaz de mantener 
una concentración mínima de CO a la salida por debajo de 10 ppm para valores de GHSV tan 
altas como 50.000 h-1 (Figura 34). Es más, esto se logra a temperaturas de reacción no superiores 
a 200 °C. Para el caso del catalizador de oro (5 mg/cm2), para GHSV de 50.000 h-1 el contenido 
en CO bajo una temperatura de reacción óptima (186 °C) disminuye hasta 57 ppm, un valor que 
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puede ser tolerado por los ánodos de una pila PEMFC hecha de una aleación Pt-Ru [21], lo que 
representa un ejemplo claro del beneficio de utilizar microrreactores para el pleno 
aprovechamiento de la actividad intrínseca del catalizador. 
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Figura 34. Influencia de la velocidad espacial en 
el contenido mínimo de CO y la temperatura de 
reacción. 
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Figura 35. Influencia de la relación O2/CO en 
el contenido mínimo de CO y la temperatura 
de reacción. 
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Para estudiar la influencia de la concentración de O2 empleada ha sido necesario reajustar el 
contenido en H2. Las concentraciones de H2 son 74,2 vol. % para λ = 1, 69,5 vol. % para λ = 2, y 
64,7 vol. % para λ = 3. De acuerdo a la Figura 35 el contenido de CO disminuye a medida que el 
exceso de O2 aumenta en la corriente de alimentación con respecto al valor estequiométrico. El 
cambio es más significativo al pasar desde λ = 1 a 2. Un aumento adicional de λ hasta 3 conduce 
a un contenido final de CO por debajo de 40 ppm para los dos casos. Sin embargo, es difícil que 
esta reducción adicional compense la pérdida de H2, cuya conversión aumenta desde 4,4 % a 
7,7 %. 
Otro aspecto importante de la influencia del exceso de O2 es que para alcanzar la concentración 
mínima de CO se requieren cada vez mayores temperaturas. Teniendo en cuenta que la 
concentración de CO mínima corresponde a una conversión de O2 del 100%, este efecto se 
puede atribuir al incremento en la concentración de O2 que debe ser consumida. 
3.4.3 Efecto del tamaño y la forma del microcanal 
Para valorar la importancia de la geometría del canal, los modelos físicos empleados son el de 
sección cuadrada y el de rendija, y como novedad, se ha incorporado el modelo de sección 
semicircular, que representa a los canales fabricados mediante ataque químico, tal como se han 
descrito al inicio de este capítulo. Las dimensiones de las diferentes geometrías mencionadas se 
han resumido en el Anexo. 
En lo que se refiere al efecto de la forma del microcanal, para el caso del catalizador de CuOx-
CeO2, se han comparado un microcanal de sección cuadrada y una microrrendija manteniendo 
una dimensión característica de 0,7 mm para las dos geometrías. Para tener en cuenta las 
diferentes relaciones superficie/volumen las comparaciones se han realizado tomando como 
referencia la velocidad espacial másica WHSV (Figura 36 A). Se observa que el comportamiento 
de las dos geometrías es casi coincidente siempre que la dimensión característica se mantenga 
constante ya que prácticamente no hay perfiles radiales de concentración. Debe tenerse en 
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cuenta que las microrrendijas son mucho más fáciles de fabricar que los microcanales; por lo 
tanto, unos costes de fabricación más bajos pueden ser una ventaja frente a otras geometrías. 
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Figura 36. Comparación del comportamiento de los microcanales (símbolos sólidos) con el 
de las microrendijas (símbolos huecos) para el catalizador CeCu (A); y comparación con un 
canal de sección semicircular (símbolos huecos) para el catalizador de Au/CuCe (B). 
Para el caso del catalizador de Au/CuOx-CeO2, las comparaciones se han realizado para un 
microcanal de sección cuadrada con d = 0,7 mm y otro de sección semicircular con un radio de 
0,6 mm (Figura 36 B). En este caso apenas se observan diferencias entre las dos geometrías 
debido a que las relaciones superficie/volumen son muy parecidas, siendo 5,7 mm-1 para el 
microcanal cuadrado y 5,4 mm-1 para el canal semicircular. 
En cambio, si observamos la Figura 37 es evidente que el tamaño de la dimensión característica 
afecta al comportamiento del microrreactor para la eliminación de CO. En general, el contenido 
medio de CO a la salida del microcanal aumenta con d. Se ha incluido el resultado 
correspondiente al comportamiento del microcanal asumiendo un comportamiento de flujo 
pistón, es decir, con ausencia completa de perfiles de concentración radial (Figura 37 A). Se 
observa como la concentración mínima de CO para el régimen en flujo pistón es de solamente 
2,2 ppm a una temperatura de 173 °C y WHSV de 41,4 h-1. Estos resultados sugieren que se 
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podrían desarrollar perfiles de concentración a medida en que aumenta la dimensión 
característica, los cuales afectan negativamente a la velocidad de reacción de CO y al 
funcionamiento del reactor. Estos perfiles se muestran en la Figura 37 B. 
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Figura 37. (A) Contenido en CO en función de la dimensión característica. (B) Perfil de 
concentraciones para canales de 0,35 y 2,8 mm en la sección central del canal. 
2 mg Au/CuCe/cm2, O2/CO = 2. 
 
La reacción de CO-PrOx es un proceso competitivo entre la oxidación CO y H2. Es más, bajo 
condiciones de régimen laminar predominante en los microcanales, estas especies se difunden 
hacia las paredes del canal donde está depositado el catalizador y ocurre la reacción, por lo que 
el transporte de masa está controlado por la difusión molecular. En presencia de limitaciones de 
transporte más acusadas a medida que la dimensión característica se incrementa, cabe esperar 
que debido a su mayor difusividad, la oxidación de H2 esté cada vez más favorecida respecto a 
la de CO, tal y como recogen los resultados de simulación. 
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3.4.4 Estabilidad y control de la temperatura de reacción 
Las reacciones de oxidación, particularmente la de H2, son exotérmicas, por lo que el control de 
la temperatura de reacción mediante estrategias de refrigeración adecuadas es una cuestión de 
suma importancia para los procesos de CO-PrOx. 
Para ello, se ha considerado un modelo físico de 2 microcanales de sección cuadrada de 0,7 mm. 
Por uno de ellos se alimenta la mezcla para la reacción de CO-PrOx y en paralelo, por el otro 
canal, el refrigerante. Para este estudio se han considerado dos tipos de refrigerantes, aire y una 
mezcla de un 40 vol. % de H2 en N2 que pretende emular de un modo simplificado el gas de 
rechazo del ánodo de una PEMFC. 
La Figura 38 muestra la relación de caudales que es necesario manejar para lograr una 
temperatura óptima en la reacción de CO-PrOx si la corriente de refrigeración entra a 120 oC. 
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Figura 38. Evolución de la temperatura de salida 
del reactor en función del refrigerante y del 
catalizador utilizado 
 
Así se requiere un caudal de entre 23 y 40 veces el de CO-PrOx El hecho de que se requiera 
menos caudal refrigerando con el rechazo de la pila que con aire es debido a la mayor capacidad 
calorífica del H2, 1,7 kJ/(kg °C) comparado con la del aire, 1 kJ/(kg °C). 
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En la Figura 38 además se han indicado unas regiones coloreadas que representan las ventanas 
de operación que garantizan un contenido de CO menor de 10 ppm para los dos catalizadores. 
Para el caso del catalizador Au/CeCu, esta zona corresponde a entre 165 y 175 °C (gris). En 
cambio, para el catalizador de CeCu, esta zona corresponde a entre 175 y 200 °C (marrón) y es 
un poco más amplia. Se puede decir que el control de la relación de flujo es menos estricto en 
el caso del catalizador CeCu, lo cual es una ventaja. La anchura de esta zona depende de la 
temperatura de entrada del refrigerante. En la siguiente Figura se observa este efecto con más 
detalle. 
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Figura 39. Efecto de la temperatura de entrada 
de la corriente de refrigeración en el contenido 
en CO para el catalizador CeCu. 
 
 
Para cada temperatura de entrada existe una relación de caudales que permite obtener una 
temperatura de salida cercana al valor deseado. Obviamente, esta relación de caudales aumenta 
con la temperatura del aire alimentado. Sin embargo, al utilizar temperaturas de aire 
relativamente bajas (80 °C) existe el riesgo de que si se produce un pequeño incremento de 
caudal del aire se apague la reacción de CO-PrOx, aumentando de esta manera el contenido en 
CO de la corriente de salida. Por este motivo es recomendable utilizar una temperatura del aire 
Resumen de los resultados  
 
 
199 
 
 
 
 
 
cercana al valor óptimo. Este hecho tiene la desventaja de que se requieren altos caudales de 
aire, entre 30 y 60 veces mayores al de la corriente de CO-PrOx. 
En cuanto a la influencia de la dimensión característica, en la Figura 40 A se observa como para 
la mayor dimensión característica (2,8 mm) el caudal de refrigerante necesario es sensiblemente 
mayor que para el resto de valores de d. Además, el microcanal de 2,8 mm no es capaz de 
alcanzar un contenido de CO menor de 10 ppm. 
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Figura 40. Efecto de la dimensión característica en: (A) la evolución del contenido en CO y 
(B) la temperatura media de salida de CO-PrOx (B). Condiciones: WHSV =29,9 h-1, 5 mg/cm2, 
Au/CuOx-CeO2. 
 
Se observa que con el canal de 2,8 mm el caudal de refrigerante debe ser mucho mayor para 
obtener las mismas temperaturas de CO-PrOx a la salida (Figura 40 B). Este hecho demuestra la 
menor eficacia en la transmisión de calor a medida que aumentamos la dimensión característica. 
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CONCLUSIONES 
En esta tesis se han desarrollado varios modelos de CFD en tres dimensiones y estado 
estacionario con el fin de describir el comportamiento de microrreactores catalíticos en el 
ámbito del procesado de combustibles. En concreto, el estudio se ha centrado en la obtención 
de hidrógeno por reformado con vapor de agua de metano, metanol y etanol. También se ha 
considerado una de las tecnologías más adecuadas para la reducción del contenido de CO en la 
corriente de H2 en aplicaciones móviles y portátiles: la oxidación preferencial de CO (CO-PrOx). 
El modelado y simulación de microrreactores catalíticos es un buen ejemplo de problema del 
tipo multiescala, en el que conviven muy diversas escalas de tiempo y dimensiones 
características. La consideración simultánea de las diferentes escalas requiere de un enorme 
esfuerzo computacional que no resulta práctico. Es más eficaz, siempre que sea posible, abordar 
las escalas por separado en función del objetivo concreto de la etapa del proceso de diseño del 
reactor en la que nos encontremos. Desde el punto de vista de las dimensiones, en nuestro caso 
se puede hablar básicamente de tres escalas: el espesor de la capa catalítica con la que se 
recubren las paredes internas del reactor; el microconducto, ya sea microcanal, microrrendija u 
otra geometría que constituye la unidad repetitiva elemental que caracteriza al microrreactor; 
por último, el propio dispositivo o bloque de unidades características (bloque de microcanales, 
etc.). Este trabajo es pionero dentro del grupo de investigación en el que se ha llevado a cabo, y 
le ha correspondido sentar las bases del modelado CFD de microrreactores de pared catalítica. 
Por este motivo, las dimensiones consideradas han sido las dos últimas. La escala 
correspondiente al espesor de la capa catalítica acarrea unas complicaciones que son difíciles 
de abordar en primera instancia. Por otro lado, esa dimensión es lo suficientemente pequeña 
(pocas decenas de micras) como para poder suponer en primera aproximación que no existen 
limitaciones al transporte de materia o calor en la capa catalítica, es decir, que el factor de 
eficacia es 1. El modelado y simulación del proceso al nivel de la capa catalítica se considera 
como una de las líneas prioritarias para la continuación y extensión de este trabajo. 
Capítulo 4 
 
 
206 
 
 
 
 
 
La escala que corresponde a la dimensión característica del microconducto se ha traducido en 
una serie de modelos constituidos por entre 1 y 4 microcanales o microrrendijas dispuestos 
según diferentes arreglos de flujo (muy frecuentemente en paralelo). Estos modelos se han 
mostrado muy útiles para realizar estudios paramétricos sobre la influencia de las principales 
variables de operación: temperatura, velocidad espacial, carga de catalizador, composición de 
la alimentación, así como la propia dimensión característica (tamaño del microconducto) y su 
geometría. 
La escala correspondiente al bloque de microconductos ha llevado al desarrollo de modelos 
constituidos por hasta 100 microcanales y 10 microrrendijas. Una de las principales conclusiones 
que se han podido extraer es que los modelos de un microcanal son representativos del conjunto 
del microrreactor. Así se ha podido deducir de un estudio sobre la influencia de la geometría de 
la cámara de acceso del fluido al bloque de microconductos. Además, el estudio ha permitido 
establecer una serie de pautas de diseño de las cámaras para lograr una distribución de flujo 
homogénea, que se pueden resumir en la selección de un valor adecuado de un parámetro 
característico: el ángulo de expansión. Los modelos a escala de microrreactor han permitido 
abordar otra cuestión clave, las pérdidas de calor, que se convierten en un problema de primer 
orden en este tipo de dispositivos por representar una fracción muy elevada de la energía total 
implicada en el proceso. 
A continuación se resumen más detalladamente las principales conclusiones obtenidas en las 
diferentes cuestiones abordadas en esta tesis. 
o Reformado de etanol sobre catalizador de Co3O4-ZnO. Dada la complejidad del esquema 
de reacciones en el que el etanol sufre procesos competitivos, algunos de los cuales 
favorecen y otros perjudican la producción de H2, se ha encontrado que la temperatura 
y, por tanto, la energía aportada al reactor juegan un papel clave. Las principales 
dificultades vienen ocasionadas por la reacción de descomposición del etanol, mientras 
que el H2, con el catalizador considerado, resulta fundamentalmente por reformado del 
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acetaldehído que se produce de la deshidrogenación del alcohol. Como la energía de 
activación de la reacción de descomposición es la más alta, el empleo de temperaturas 
elevadas para aumentar la conversión del alcohol conduce a bajas selectividades y 
rendimientos a H2. Los microrreactores de pared catalítica ofrecen la posibilidad de 
ajustar las variables de operación, especialmente la temperatura, a unos valores que 
permiten hacer máximo el rendimiento a H2, minimizando la concentración e CO en la 
corriente de reformado. Si se necesitan procesar caudales elevados de alimentación, el 
aumento del aporte de calor para aumentar la velocidad de la reacción no es 
conveniente ya que conlleva un aumento de la temperatura que perjudica la 
selectividad. Como alternativa, es preferible aumentar la carga de catalizador. 
o Reformado de metano sobre catalizador de Ni. A diferencia del caso anterior, esta 
reacción no presenta especiales problemas de selectividad. El producto se caracteriza 
por la relación H2/CO, que termina estando gobernada por el equilibrio de la reacción 
de WGS sobre el que influyen fundamentalmente la temperatura y la relación H2O/CH4 
de la alimentación. Así, resulta más complicado obtener relaciones H2/CO bajas que 
altas, estando el límite teórico inferior en un valor de 3. En esta tesis, esta reacción ha 
servido para poner en evidencia la influencia que puede llegar a tener tanto la dimensión 
característica como la geometría del microconducto (canal o rendija) en el 
comportamiento del microrreactor. En todos los casos analizados, la conversión de 
metano mejora a medida que disminuye la dimensión característica, particularmente al 
operar con altas velocidades espaciales. De hecho, se ha encontrado que basta con que 
la dimensión característica se aleje ligeramente del rango milimétrico (2,8 mm) para que 
las limitaciones al transporte de materia y calor entre la pared catalítica y el seno del 
fluido comiencen a manifestarse mediante perfiles de concentración y temperatura que 
perjudican el funcionamiento del microrreactor. Por el contrario, al disminuir la 
dimensión característica, aumenta la relación área/volumen y, al encontrarse el 
catalizador en la superficie de las paredes internas, mejora el contacto y con ello la 
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conversión del metano. El hecho de que las microrrendijas solo posean una dimensión 
en el rango milimétrico perjudica su funcionamiento en comparación con los 
microcanales de sección cuadrada. 
o Reformado de metanol sobre catalizador de Pd/ZnO. Este estudio se ha realizado a 
escala de bloque de microcanales y microrrendijas. Se han planteado diferentes diseños 
de la cámara que da acceso a la corriente de la alimentación desde la tubería que la 
transporta hasta el haz de microconductos. Se ha encontrado que los diseños más 
adecuados se caracterizan por bajos ángulos de expansión que proporcionan una 
distribución homogénea del fluido en los microconductos. Por otro lado, valores altos 
del ángulo de expansión dan lugar a una mala distribución del flujo ya que se genera un 
flujo en chorro que incide sobre un reducido número de conductos situados frente al 
tubo que transporta la alimentación. Así, el tiempo de residencia del fluido es menor en 
los microconductos centrales que en los de la periferia, lo que se traduce en diferencias 
en la conversión de metanol alcanzada a la salida, así como en el rendimiento de 
hidrógeno obtenido. Este efecto mucho más acusado en caso de las microrrendijas 
debido a que la fracción de volumen del reactor expuesto al flujo en chorro es 
significativamente mayor que con los microcanales. 
Este sistema también se ha empleado para estudiar la influencia de las pérdidas de calor 
en los microrreactores. Las simulaciones han puesto en evidencia que las pérdidas de 
calor pueden ser críticas en las condiciones de operación de los microrreactores, 
particularmente a bajas velocidades espaciales. En ausencia de aislamiento térmico 
adecuado, las pérdidas pueden alcanzar un 80-90% de la energía aportada lo que se 
puede traducir en una eficiencia energética muy baja. 
o CO-PrOx sobre catalizadores de Au/CeFe, CeCu y Au/CeCu. Se ha concluido que existe 
una ventana de condiciones de operación para cada catalizador que permiten reducir 
de forma adecuada el contenido de CO de la corriente de reformado. Debido a los 
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efectos contrapuestos de la temperatura en la actividad y la selectividad, existe una 
temperatura óptima a la que el contenido de CO en la corriente de salida es mínimo. La 
pérdida de selectividad surge de la reacción de oxidación del hidrógeno a agua, que 
además de consumir el reactivo necesario para la oxidación del CO da lugar a una 
pérdida de combustible en la corriente de reformado. Cabe destacar que la existencia 
de este óptimo fue predicho por las simulaciones y ha podido ser verificado 
experimentalmente con posterioridad. Cerca de las condiciones de operación optimas, 
la temperatura de CO-PrOx depende fuertemente de la relación de caudales entre el la 
corriente de reformado y la del refrigerante, así como de la temperatura de entrada de 
este último. Más aún, la relación entre caudales de alimentación es menor a medida en 
que la temperatura de entrada del refrigerante se acerca a la temperatura óptima de 
operación, pero la ventana de temperaturas de operación se estrecha 
considerablemente. Esto complica notablemente el control de la temperatura; sin 
embargo, los microrreactores presentan grandes ventajas en estas condiciones ya que 
permiten operar en condiciones prácticamente isotermas. 
El comportamiento de los diferentes tipos de geometrías analizados (microcanales de 
sección cuadrada y semicircular, y microrrendijas) es muy similar siempre que la 
dimensión característica sea la misma. Sin embargo, un incremento en la dimensión 
característica conlleva un aumento significativo en la concentración de CO a la salida del 
microcanal. Al aumentar el tamaño del canal, aumenta también la distancia de difusión 
de los reactivos desde el seno del fluido hasta las paredes del canal. La alta difusividad 
del H2, permite que este reactivo se transporte más rápidamente hasta el catalizador 
que el CO, resultando en una pérdida de selectividad a CO. 
El estudio de CO-PrOx se ha realizado considerando la presencia de CO2 y H2O en la 
alimentación. Estos compuestos suelen ser problemáticos para el funcionamiento de los 
catalizadores, por lo que los resultados obtenidos tienen relevancia desde el punto de 
vista aplicado. 
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CFD es una herramienta muy útil para el modelado y simulación de los equipos de proceso. 
También resulta ser una herramienta muy útil para ayudar a la comprensión del 
comportamiento del sistema físico objeto de estudio. Sin embargo, es importante tener en 
cuenta que CFD no puede de ningún modo reemplazar la experimentación. Es más, los 
resultados proporcionados por CFD son relevantes cuando el modelo empleado ha sido validado 
con resultados experimentales de alta calidad. 
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1 REFORMADO DE ETANOL 
 
 
i Reacción Expresión cinética 
  
   
 
(mol/(m3 min barx) 
   
(kJ/mol) 
∆ °       
(kJ/mol) 
 
 
1        →        +       =    ∙          2,1·104 (x=1) 70 71,0  
2        →    +     +       =    ∙          2,0·103 (x=1) 130 52,9  
3    +     ↔     +       =    ∙     ∙      −
 
     
∙     ∙      1,9·104 (x=2) 70 -34,5  
4        + 3    → 2    + 5      =    ∙         ∙     
   2,0·105 (x=4) 98 127,4  
*   =   
   
∙         
 
  
 
   
    
  ,       = 773  ;       =     
    , 
 
− 4,33  
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Malla no estructurada 
    
≈ 40.000 elementos 
 
Parámetros de cálculo 
Método de resolución numérica Upwind Differencing Scheme 
Escala de tiempo 0,01 
Valor residual <10-5 
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2 REFORMADO DE METANO 
 
i Reacción Expresión cinética 
  
   
 
(mol/(m2 s atmx) 
   
(kJ/mol) 
∆ °       
(kJ/mol) 
Reformado de metano con vapor de agua 
1     +     →    + 3      =    ∙      (1 + 0,5 ∙          ⁄ + 20 ∙    )⁄  3,096·10
4 (x=1) 15,6 206,2 
2    +     ↔     +       =    ∙     ∙      −
 
     
∙     ∙      822 (x=2) 47,4 -41,2 
Combustión de metano 
1c     + 2   →     + 2       =    ∙      2,84·108 (x=0) 131 -802,9 
   =   
   
∙         
  
 ;  
     =     
    , 
 
+ 1,077 ∙ln   + 5,44 ∙10   ∙  − 1,125 ∙10   ∙   −
     
  
− 13,148  
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Malla estructurada  
    
 
 
 
 
Parámetros de cálculo 
Método de resolución numérica Upwind Differencing Scheme 
Escala de tiempo 0,01 
Valor residual <10-5 
 
  
≈ 100.000 – 150.000 elementos 
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3 REFORMADO DE METANOL 
Simulaciones en régimen isotermo 
 
 
i Reacción Expresión cinética   
   
 
(mol/(m3 min barx) 
   
(kJ/mol) 
∆ °       
(kJ/mol) 
1       +     →     + 3      =    ∙         ∙      (1 +      ⁄ ∙      ) 2,1·104 (x=1) 112,2 59,6 
2       →    + 2      =    ∙       
   2,0·103 (x=1) 155,5 98,6 
3    +     ↔     +       =    ∙     ∙      −
 
     
∙     ∙      1,9·104 (x=2) 48,7 -39,0 
 
 
 
 
 
  
 
220 
 
 
 
 
 
Simulaciones en régimen no isotermo 
 
Malla  
     
Parámetros de cálculo 
Método de resolución numérica Upwind Differencing Scheme 
Escala de tiempo 2 
Valor residual 5·10-7 
 
Hasta 2 millones elementos 
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4 CO-PrOx 
Simulaciones en régimen isotermo 
 
i Reacción Expresión cinética 
∆ °       
(kJ/mol) 
CO    + 1/2   →        =
   ∙    ∙   
 , 
(1 +     ∙    +      ∙     +     ∙   
 , ) 
 -283  
H2    + 1/2   →        =    ∙     ∙   
 ,  -242 
R-WGS     +    ↔   +       =    ∙      ∙     −      ∙    ∙        -41,4 
 
   =   
   
∙         
  
 ;    =   
   
∙          
  
 ;  
     =     
    , 
 
+ 1,077 ∙ln   + 5,44 ∙10   ∙  − 1,125 ∙10   ∙   −
     
  
− 13,148  
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Parámetro 
Catalizador 
Au/CeFe 
Catalizador 
CeCu 
Catalizador 
Au/CeCu 
   
   
 [mol/(s·gcat·atm1,5)] 0,194 4,15 4,15 
  ,      [kJ/mol] 50,0 36,9 30,0 
   
   
 [atm-1] 48,1 8,7 - 
(−∆ )   [kJ/mol] 6,7 11,0 - 
    
   
 [atm-1] 26,4 1,12·10-3 1,12·10-3 
(−∆ )    [kJ/mol] 26,0 79,8 79,8 
   
   
 [atm-1] - 219,0 145,1 
(−∆ )   [kJ/mol] - 1,7 0,3 
   
   
 [mol/(s·gcat·atm1,5)] 1,2·10-3 8,9·10-7 2,1·10-6 
  ,     [kJ/mol] 66,9 110,0 110,1 
      
   
 [mol/(s·gcat·atm2)] 1,1·10-6 5·10-9 5·10-9 
  ,         [kJ/mol] 96,6 36,9 36,9 
a 1 2 2 
 
Mallas 
 
Parámetros de cálculo 
Método de resolución numérica Upwind Differencing Scheme 
Escala de tiempo 1 
Valor residual 10-7 
 
 
≈ 100.000 – 150.000 elementos 
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Simulaciones en régimen no isotermo 
 
 
 
